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1. Problemstellung 
 
In vielen Industriebereichen fallen stark verunreinigte Prozesslösungen an, die 
häufig nach Abtrennung prozessschädigender Fremdbestandteile in den Kreislauf 
zurückgeführt werden könnten. Neben wirtschaftlichen Vorteilen (Einsparung von 
Wasser und Chemikalien) kann hierdurch auch eine erhebliche Verminderung der 
Umweltbelastung erreicht werden. Mit steigendem Einsatz von komplex 
zusammengesetzten Sekundärrohstoffen in der Hydrometallurgie bekommt die 
Abtrennung von Halogeniden aus Prozesslösungen neben der Abtrennung 
verschiedener Metallionen eine wachsende Bedeutung. Vor allem bei der 
Verarbeitung von Wälzoxiden in der hydrometallurgischen Zinkgewinnung treten 
hochkonzentrierte halogenidhaltige alkalische Lösungen auf, die nach 
weitgehender Abtrennung der Halogenide wieder in den Prozess zurückgeführt 
werden könnten.  
 
Mit zunehmendem Einsatz von verzinktem Stahlschrott im Elektrolichtbogenofen 
steigen auch die Zinkgehalte von den sich während des Schmelzprozesses 
bildenden Flugstäuben. Einerseits enthalten die Flugstäube des 
Elektrolichtbogenofens bis zu 35% Zink [4]. Dabei liegen die Zinkgehalte von 
natürlich vorkommenden Zinkerzen wie Zinkblende (ZnS) oder Zinkspat (ZnCO3) 
im Mittel bei lediglich 4-20% [5]. Anderseits gehören die Flugstäube zu den 
umweltgefährdenden Stoffen, die in den Sondermülldeponien gelagert werden 
müssen. Durch strengere Umweltgesetze und immer knapper werdende 
Deponieräume ist man bestrebt, diese Abfallstoffe weiterzuverarbeiten. Dies 
geschieht im Wälzprozess, wo das Zink weiter aufkonzentriert wird. Die sich dabei 
bildendenden Wälzoxide enthalten 50-57% Zink [3-4]. Diese Gehalte liegen sehr 
dicht bei den Zinkgehalten im Konzentrat von 45-60% [5]. Darüber hinaus liegt das 
Zink in oxidischer, d.h. in Säuren gut löslicher Form vor, was einen Einsatz von 
Wälzoxiden in der hydrometallurgischen Zinkgewinnung besonders günstig macht. 
Der große Nachteil der Flugstäube sind vor allem ihre hohen Halogenidgehalte. 
Die Flugstäube aus den Elektrolichtbogenöfen enthalten bis zu 2,88% Chlorid und 
0,44% Fluorid [3]. Das Chlor stammt vor allem aus PVC, das sich in geringen 
Mengen im Schrott befindet und sich im Flugstaub nach wiederholten 
Schmelzvorgängen anreichert. Das Fluorid stammt aus Schlackenbildnern 
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(Calciumfluorid) [3] und Kunststoffen und konzentriert sich ebenfalls auf. Während 
des Wälzprozesses gehen 90% des Chlors und 60% des Fluors aus dem 
Flugstaub in das Wälzoxid über. Die Wälzoxide enthalten dann 3 bis 6% Chlorid 
und 0,1 bis 0,6% Fluorid [1-4]. Bei einem Einsatz von Wälzoxiden in der 
hydrometallurgischen Zinkgewinnung gehen Halogenide in die Lauge und 
anschließend in den Zinkelektrolyten über und reichern sich in dem 
Prozesskreislauf an. 
Halogenide stören die Zinkelektrolyse durch Korrosion von Kathoden und Anoden 
[5-10]. Anodisch führen höhere Chloridgehalte im Elektrolyten zur verstärkten 
Korrosion und damit der Verkürzung der Lebensdauer der meist eingesetzten 
PbAg-Anoden. Außerdem führt die Korrosion von Aluminiumkathoden zu einer 
verstärkten Haftung des Zinkniederschlags, so dass dessen mechanische 
Entfernung mit Strippmaschinen nicht oder nur teilweise möglich ist [6]. Die 
maximalen Gehalte von Chlorid (50 bis 200 mg/l) und Fluorid (0,4 bis 50 mg/l) 
liegen nach unterschiedlichen Quellen im Zinkelektrolyten vor [11].  
Die Abtrennung der Halogenide aus den Wälzoxiden erfolgt durch einen 
alkalischen Sodaaufschluss [12-15]. Die dabei anfallenden Waschwässer (s. Tab. 
1) können nach Abtrennung der Halogenide in die Wälzoxidlaugung zurückgeführt 
werden. 
 
Tab. 1: Zusammensetzung der nach der Wälzoxidlaugung anfallenden 
Abwässer, [g/l] 
 
Komponente [14] [15] 
Na+ 1,70 7,20 
K+ k. A. 2,80 
Cl- 0,64 8,10 
F- 0,37 0,38 
 
Zur Abtrennung höherer Halogenidgehalte aus alkalischen Lösungen erfolgten 
bisher kaum systematische Untersuchungen. Ziel dieser Arbeit sind deshalb 
Grundlagenuntersuchungen zur Abtrennung von Halogeniden aus 
natriumcarbonathaltigen Lösungen als Basis für die Entwicklung entsprechender 
technischer Verfahren. Gleichzeitig sollen Aussagen über die prinzipiellen 
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Möglichkeiten und Gesetzmäßigkeiten für die Trennung einwertiger Anionen von 
zweiwertigen Anionen aus alkalischen Lösungen getroffen werden. 
 
2. Literaturauswertung 
 
In der Literatur werden vor allem Verfahren zur Abtrennung von Halogeniden aus 
sauren, meist relativ niedrig konzentrierten Lösungen beschrieben. Die folgenden 
Verfahrensprinzipien zur Abtrennung von Halogeniden aus Prozesslösungen sind 
bekannt: 
• Fällung  
• Adsorption  
• Abtrennung des Chlorids als gasförmiges Chlor 
• Extraktion  
• Elektrodialyse 
• Ionenaustausch 
• Nanofiltration 
 
2.1. Fällung 
 
Die Abtrennung von Chlorid aus Zink- bzw. Kupfersulfatelektrolyten über 
schwerlösliches CuCl wird mehrfach beschrieben [9, 16-18]. Als Fällungsmittel 
werden z.B. das Oxid des einwertigen Kupfers, Gemisch von Kupfersulfat und 
Zinkpulver, Gemisch von zweiwertigem und metallischem Kupfer oder das 
Gemisch von zweiwertigem und einwertigem Kupfer benutzt. Nachteilig sind in 
vielen Fällen zu hohe Restgehalte an Chlorid und ebenfalls die Elektrolyse 
störendes Kupfer sowie die komplizierte technische Durchführung. Eine weitere 
Möglichkeit ist die Fällung des Chlorids als schwerlösliches PbClF [19]. Mit diesem 
Verfahren wird zwar bis zu 99% des vorlaufenden Chlorids entfernt, gleichzeitig 
kann es aber zu einem Anstieg des ebenfalls stark störenden Fluoridgehaltes 
kommen. Bei der Abtrennung von Chlorid als AgCl nach [20] treten, obwohl das 
Silber im Kreislauf geführt wird, Silberverluste bis zu 2% pro Zyklus auf. 
Maßnahmen zur Verringerung der Ag-Verluste sind technisch sehr aufwendig [21]. 
Die Chloridabtrennung als BiOCl benötigt einen zehnfachen Überschuss an 
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Bismut und kann zu erheblichen Bi-Gehalten im behandelten Zinkelektrolyten 
führen [22]. Das Bismut hat ein elektrochemisches Standardpotential von + 0,2 V. 
Dieses Potential liegt sehr nah den Potentialen von Antimon und Arsen von 
entsprechend +0,24 und +0,3 V [5]. Aus diesem Grund vermutet man, dass die 
hohen Bismutgehalte im Zinkelektrolyten analog dem Verhalten von Antimon und 
Arsen sind. Sie haben schädliche Auswirkung auf den Zinkelektrolyseprozess, vor 
allem eine Senkung der Wasserstoffüberspannung zur Folge und dadurch wird 
eine Verringerung der Stromausbeute hervorgerufen [5, 9]. 
 
Nach [23] ist die meist technisch angewendete Fluoridabtrennung als CaF2 nur bei 
Ausgangslösungen mit mehr als 8-20 mg/l Fluorid möglich. Bei einer Löslichkeit 
von CaF2 von 1,8∗10-3 g/100 g Wasser bei 20°C ergibt sich ein minimal 
erreichbarer Fluoridrestgehalt in reiner CaF2-Lösung von 8,8 mg/l. Werden 
niedrigere Fluoridkonzentrationen gefordert, führt man eine Nachreinigung meist 
mit Aluminiumsalzen oder Phosphaten durch. Aus der hydrometallurgischen 
Zinkgewinnung ist die Abtrennung von Fluorid in Form von NaCaAlF6 bzw. 
Ca3Al2F12 aus der Zinklauge durch Zusatz von Na2SO4, Al2(SO4)3 und/oder CaSO4 
bekannt. Dabei sind die erreichten Endgehalte von 0,18 g/l Fluorid für einen 
störungsfreien Betrieb der Zinkelektrolyse noch deutlich zu hoch, so dass sich das 
Verfahren höchstens für eine Vorreinigung von fluoridhaltigen Zinksulfatlösungen 
eignet [22].  
Das Patent [24] beschreibt ein mehrstufiges Verfahren zur Fluoridabtrennung aus 
Metallsulfatlösungen durch Fällung mit Al3+- und PO43--haltigen Lösungen. Bei 
einem Fluoridgehalt < 0,5 g/l erzielt man eine Abreicherung auf < 0,005 g/l Fluorid. 
Bei höheren Fluoridgehalten ist eine zusätzliche Neutralisation mit einer 
kalkhaltigen Komponente vor dem Prozess erforderlich. Einen Überblick von 
Fällungsverfahren zur Fluoridabtrennung aus anderen Industriebereichen wird in 
der Literatur beschrieben. Diese unterscheiden sich zwar in Details, beruhen aber 
prinzipiell alle auf der Bildung von schwerlöslichem Calciumfluorid [25-33]. Eine 
weitere Möglichkeit ist die Abtrennung in Form von Kryolith [34]. Darüber hinaus 
ist die Nachreinigung der fluoridhaltigen Lösungen mit Aluminiumsalzen in 
mehreren Literaturquellen beschrieben [34-35]. Auch die sogenannte Nalgonda-
Technologie zur Fluoridabtrennung aus Trinkwasser beruht auf der Behandlung 
mit aluminiumhaltigen Komponenten [36].  
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Wie schon erwähnt, beziehen sich alle oben beschriebenen Verfahren auf saure 
Lösungen. Generell gilt, dass eine Übertragbarkeit aller hier beschriebenen 
Verfahren auf stark alkalische Lösungen nicht möglich ist (s. 2.5.). 
 
2.2. Adsorption 
 
In der Literatur werden mehrere Technologien zur Adsorption des Fluorids aus 
wässrigen Lösungen an aktiviertem Aluminiumoxid [37-40], Knochenkohle [41], 
Flugasche [42] und Verbindungen der Seltenerdmetalle [43-44] vorgeschlagen. 
Die Mechanismen der verschiedenen Adsorptionsverfahren unterscheiden sich 
aber erheblich. Während bei der Fluoridabtrennung mit aktiviertem Aluminiumoxid 
eventuell eine Ionenaustauschreaktion vorliegt [37-38], handelt es sich bei der 
Adsorption an Flugasche um einen Doppelmechanismus: chemische Bindung mit 
CaO sowie Adsorption an Kohlenstoff [42]. Die Adsorptionstechnologien zur 
Fluoridabtrennung dienen im Allgemeinen zur Nachreinigung der in einer 
vorherigen Stufe an Fluorid abgereicherten Lösung bzw. zur Reinigung von 
Lösungen mit relativ geringen Fluoridgehalten, wie z.B. Trinkwasser.  
 
2.3. Abtrennung des Chlorides als gasförmiges Chlor 
 
Die Abtrennung von Chloridionen als gasförmiges Chlor aus sauren Lösungen ist 
durch Zusatz von starken Oxidationsmitteln wie H2O2, H2SO5 [45], Einleiten von 
Ozon [46] und durch anodische Oxidation [47] möglich. Entsprechend dem 
Potential-pH-Diagramm Chlor-Wasser [48] wird in alkalischen Lösungen unter 
diesen Bedingungen kein elementares Chlor gebildet.  
 
2.4. Extraktion 
 
Mehrere Technologien zur Extraktion von Chlorid- und Fluoridionen aus 
Zinksulfatlösungen wurden in den 70er und 80er Jahren in der Sowjetunion 
entwickelt [49-53]. Dabei handelt es sich nicht nur um die Verfahren zur 
Halogenidabtrennung [52-53], sondern auch um die komplexe Extraktion von 
mehreren Verunreinigungen aus zinksulfathaltigen Lösungen, wie z.B. Antimon, 
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Arsen, Indium, Thallium, Chlorid und Fluorid [51] bzw. um die Extraktion von 
Chlorid und Cadmium [49-50]. Als Extraktionsmittel wurden z.B. Iodide der 
quartären Ammonium-Basen, aliphatische Amine und Mischungen aus 
Trialkylaminen und Monocarbonsäuren gelöst in Kerosin eingesetzt. Die Extraktion 
erfolgte aus neutralen bzw. sauren Lösungen, die Reextraktion des Chlorids 
wurde mit Natronlauge und die Regeneration des Extraktionsmittels mit 
Schwefelsäure durchgeführt. 
Die erreichbaren Abreicherungsraten für Chlorid und Fluorid hängen vom 
Extraktionsmittel, Verhältnis der organischen Phase zur wässrigen, 
Extraktionszeit, Ausgangsgehalt u.s.w. ab. Beispielweise durch die Extraktion mit 
40%-iger Lösung des Trialkylbenzylammoniumiodids in einem Gemisch aus 
Kerosin und Tributylphosphat bei einem Verhältnis der organischen zur wässrigen 
Phase von 1:1,5 wurde der Chloridgehalt der zinksulfathaltigen Prozesslösung von 
0,93 auf 0,035 g/l (um 96%) und der Fluoridgehalt von 0,11 auf 0,023 g/l (um 79%) 
verringert. Außerdem sanken die Gehalte an Kupfer, Thallium, Antimon, Arsen, 
Blei und Indium im Raffinat [51]. Daraus kann man schlussfolgern, dass Chlor und 
Fluor in Form von komplexen Metall- und Nichtmetallhalogeniden extrahiert 
werden.  
 
2.5. Elektrodialyse 
 
Mehrfach wird die Anwendung der Elektrodialyse zur Abtrennung von einwertigen 
Ionen, insbesondere von Chlorid und Fluorid aus Zinkelektrolyten vorgeschlagen 
[54-55]. Der optimale pH-Wert bei diesem Verfahren liegt zwischen 3,5 und 5,5. 
Der Einsatz der Elektrodialyse mit monovalent selektiven Anionenaustauscher- 
und Kationenaustauschermembranen für die Abtrennung von Chloridionen aus 
Prozesslösungen der Papierherstellung wird u.a. in [56-58] beschrieben. Die 
behandelten Lösungen haben hohe Sulfatgehalte (80 g/l) und enthalten Carbonate 
(6 g/l) und Chloride (8 g/l). Bei der in [57] verwendeten Zelle wurden ca. 66% der 
Chloridionen von der Diluat- zur Konzentratzelle transportiert, während die 
Gehalte an Sulfat- und Carbonationen unverändert blieben.  
Durch Elektrodialyse konnten aus mit Halogeniden verunreinigter 
Abfallschwefelsäure mit 5,3 g/l Chlorid, 3,0 g/l Fluorid, 0,2 g/l Bromid und 18,5 g/l 
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Sulfat nach zweistufiger Elektrodialysebehandlung 80% Chlorid, 90% Bromid und 
13% Fluorid abgetrennt werden [59]. Die Elektrodialyse wurde von Amor et al. [60] 
für die Trinkwassergewinnung aus fluoridreichen Brackwässern eingesetzt. Der 
Fluoridgehalt konnte von 3 auf 0,2 ppm gesenkt werden, der Chloridgehalt von 
1140 bis auf 18 ppm. 
 
2.6. Ionenaustausch 
 
Methoden zur Chloridabtrennung aus schwefelsauren Prozesslösungen der 
hydrometallurgischen Zinkgewinnung mittels Ionenaustausch werden in einigen 
russischen und deutschen Patenten aus den älteren Jahren vorgeschlagen. Nach 
einem Patent [61] wird dazu ein stark basisches Anionenaustauscherharz mit 
einer Methyldimethylethanolamin-Gruppe verwendet. Die Chloridabtrennung 
erfolgt bei einem pH-Wert von 2 bis 6, die Regeneration des Harzes mit 0,25 - 
2,0N Schwefelsäure. Bei einem Säulenversuch mit einer 1 molaren 
Zinksulfatlösung mit 0,1 mol/l Natriumchlorid wurde für die Chloridabtrennung eine 
Kapazität von 2,4 mol/kg erreicht. Nachteil des Verfahrens ist die erforderliche 
große Menge an Regenerationsmittel. 
Nach [62] erfolgt die Entfernung des Chlorids aus Sulfatlösungen durch ein 
schwach basisches Anionenaustauscherharz mit tertiären Aminogruppen oder ein 
amphoteres Harz mit schwach basischen funktionellen Aminogruppen bei einem 
pH-Wert von 3,5 bis 4,5. Aus den in diesem Patent enthaltenen Angaben ergibt 
sich eine sehr geringe Kapazität von nur 0,15 mol/l. Ein weiteres Patent [63] 
beschreibt die Adsorption von Chlorid an einem stark basischen 
Anionenaustauscher in OH--Form und die anschließende Regeneration mit einer 
Lösung mit 200 bis 1500 g/l Schwefelsäure. Ein speziell entwickeltes Harz soll 
nach [64] eine hohe Effektivität für die Chloridabtrennung haben, nähere Angaben 
dazu fehlen allerdings. 
Nach einem deutschen Patent [65] können Chloridionen aus wässrigen 
Sulfatlösungen, insbesondere aus Zinksulfatlösungen, mit speziell entwickelten 
stark bzw. schwach basischen Anionenaustauschern im pH-Bereich von 3 bis 5 
abgetrennt werden. Die Regeneration des stark basischen Austauschers erfolgt 
mit schwefelsaurer Lösung, während der schwach basische Austauscher sowohl 
sauer als auch alkalisch, bevorzugt ammoniakalisch, regeneriert werden kann. Die 
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Gesamtkapazität des stark basischen Ionenaustauschers liegt bei 3,05 mol/kg, die 
des schwach basischen Ionenaustauschers bei 2,7 mol/kg. 
Die bisher genannten Verfahren beschreiben die Chloridabtrennung aus sauren, 
sulfathaltigen Lösungen und haben als Nachteile meist relativ geringe 
Kapazitäten, unzureichende Chloridabreicherung und einen hohen Verbrauch an 
Regeneriermittel. Über den Einsatz von Ionenaustauschern für die 
Chloridabtrennung aus carbonathaltigen Lösungen findet man in der Literatur 
kaum Hinweise. Eine Ausnahme ist die in [66] beschriebene Technologie, zur 
Abtrennung des Chlorids aus natriumsulfat-/natriumcarbonathaltigen 
Prozesslösungen der Papierindustrie. Zur Anwendung kam ein spezielles 
amphoteres Harz mit ausgeprägter Selektivität für Chlorid, das mit Wasser 
regeneriert werden kann. In schnellem Wechsel erfolgt die Beladung des Harzes 
mit Natriumchlorid und die Regenerierung mit dem warmen Wasser in der 
Gegenrichtung. Mit dem System konnten im vorgestellten Beispiel 97% des 
Chlorids und ca. 99% des Sulfats und Carbonats zurückgewonnen werden.  
 
Verfahren zur Fluoridabtrennung mittels Ionenaustausch werden vor allem für die 
Trinkwasseraufbereitung und Halbleiterindustrie beschrieben [67-68, 73-74]. In 
[68] wird ein zyklisches Verfahren zur selektiven Fluoridabtrennung mittels 
Anionenaustauscher aus Trinkwasser, das außerdem Chlorid und Sulfat sowie 
einen Überschuss an Hydrogencarbonat enthält, beschrieben. Zur Verbesserung 
der Harzselektivität nutzt man auch die Eigenschaft des Fluorids, mit dreiwertigen 
Metallionen stabile Komplexe zu bilden. Nach diesem Prinzip wurden sowohl 
Kationenaustauscher [69], als auch Anionenaustauscher [70] durch Einbau von 
Al3+ für die Abtrennung niedriger Fluoridgehalte aus Trinkwasser modifiziert. 
Darüber hinaus hat man versucht, auch chelatbildende Ionenaustauscher mit 
verschiedenen Metallen wie Al, La, Fe für die Fluoridabtrennung aus dem 
Trinkwasser bzw. in der Elektronikindustrie zu nutzen [71-72]. Bei der Abtrennung 
des Fluorids aus dem Trinkwasser weisen die Harze eine gute Selektivität, relativ 
hohe Kapazitäten und eine gute Regenerierbarkeit auf. Nachteile sind eine relativ 
geringe Stabilität der Harze durch Auslaugung der chelatartig gebundenen 
Metallionen nach einigen Zyklen und die komplizierte mehrstufige Durchführung 
der Verfahren.  
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Die genannten Methoden eignen sich vorrangig für schwach saure bis neutrale 
Lösungen mit niedrigen Salz- und Fluoridgehalten. Sowohl in stark alkalischen als 
auch stark sauren Lösungen sinkt die Kapazität der Harze deutlich. Bei hohen pH-
Werten ist dies nach [71] durch die Deprotonierung des umgebenden Wassers 
und der daraus folgenden Erhöhung der negativen Ladung in der Nähe des 
komplexbildenden Metalls in der Harzstruktur zu erklären, was zur 
elektrostatischen Abstoßung des Fluoridions führt. Bei niedrigem pH-Wert der 
Lösung steigt die Auslaugung der Aluminiumionen aus dem Harz.  
 
2.7. Nanofiltration 
 
Nanofiltrationsmembranen weisen unterschiedliche Selektivitäten gegenüber 
Ionen verschiedener Ladung, Größen sowie unterschiedlicher Deformierbarkeit 
auf. Aus zahlreichen Literaturquellen folgt, dass mehrwertige Anionen einen 
höheren Rückhalt als monovalente Anionen haben [75-79] und dass mit 
zunehmendem Gehalt an zweiwertigen Anionen der Rückhalt der monovalenten 
Anionen sinkt [75-76,78-80]. Daher ist eine Trennung von mehrwertigen und 
einwertigen Anionen möglich. Untersuchungen von Siemer im System Na2SO4-
NaCl zeigten, dass bei konstanter Chloridausgangskonzentration mit steigender 
Natriumsulfatkonzentration der Chloridrückhalt sinkt. Eine Erhöhung der 
Natriumchloridkonzentration bei konstantem Sulfatgehalt führt ebenfalls zu einem 
geringeren Chloridrückhalt [75].  
In einigen Publikationen wird der sogenannte „negative Rückhalt“ der 
monovalenten Ionen in Stoffsystemen, die zusätzlich multivalente Ionen gleicher 
Ladung und entgegengesetzt geladene Ionen enthalten, beschrieben [78, 81-83]. 
„Der negative Rückhalt“ bedeutet, dass die Gehalte an monovalenten Ionen, z.B. 
Chloridionen im System NaCl-Na2SO4 im Permeat höher als im Feed sind, da zum 
Einhalten des Donnangleichgewichts in den Phasen vor und hinter der 
Membranoberfläche die Chloridionen gegen ihren Konzentrationsgradienten in das 
Permeat wandern (Pump- oder Donnaneffekt).  
Im Patent US 5958245 [84] wird die Nanofiltration zur selektiven Abtrennung von 
Iodid und Bromid aus thiosulfathaltigen fotografischen Fixierbädern 
vorgeschlagen. Mit einem zweistufigen Verfahren konnten 90% des Iodids und 
Bromids abgetrennt werden. In verschiedenen Arbeiten [85-87] wird der Einsatz 
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der Nanofiltration für die Fluoridabtrennung aus Trinkwasser, Grundwasser und 
Abwässern von einem Kohlenkraftwerk beschrieben. 
Untersuchungen zur selektiven Abtrennung mehrwertiger Anionen wie Sulfat, 
Chromat, Dichromat und Silikat aus hoch konzentrierten Lösungen mit Chlorid und 
Chlorat als Hauptkomponenten zeigten, dass kommerziell verfügbare 
Nanofiltrationsmembranen in hoch konzentrierten Lösungen einen stark 
abnehmenden Chloridrückhalt aufweisen [88]. Im Gegensatz dazu blieben die 
Rückhalte von mehrwertigen Anionen hoch. Eine weitere Studie befasste sich mit 
der Anwendung der Nanofiltration zur Senkung der Konzentration mehrwertiger 
Anionen in Grubenwässern mit hohem Natriumchloridgehalt [89]. Durch 
Nanofiltration wurden Natriumchlorid aufkonzentriert und gleichzeitig die Gehalte 
an Calcium und Sulfat gesenkt. 
Der Einsatz der Nanofiltration wird zur Trennung der Mutterlauge bei der 
Gewinnung von Alkalihalogeniden in ein sulfatreiches Retentat und chloridreiches 
Permeat vorgeschlagen [91-92]. Der Sulfatrückhalt lag bei fast 99%, während der 
Chloridrückhalt weniger als 1% betrug.  
Durch Nanofiltration konnte man in Deponiesickerwasser mit hohen 
Chloridgehalten die Gehalte an multivalenten Kationen wie Cadmium, Zink, Blei, 
Chrom senken, während die Gehalte an monovalenten Kationen wie Natrium und 
Kalium fast unverändert blieben [92]. Die Rückhalte der mehrwertigen Kationen 
betrugen mehr als 70%, die der monovalenten Kationen weniger als 10%. Darüber 
hinaus konnte man einen hohen Sulfatrückhalt und niedrigeren Chloridrückhalt, 
der mit zunehmender NaCl-Konzentration sank, feststellen.  
In der Meerwasserentsalzung wird die Nanofiltration sowohl für die Vorbehandlung 
des Meerwassers für weitere Verarbeitungsstufen z.B. für die Abtrennung von 
Scalingskomponenten wie Sulfat, Calcium, Magnesium, Carbonat und als auch für 
die partielle Meerwasserentsalzung angewendet [93-98]. 
Simpson [99] untersuchte das Trennverhalten der Nanofiltration gegenüber einem 
Carbonatsystem in Abhängigkeit vom pH-Wert der Lösung. Aus seinen Versuchen 
folgte, dass der Carbonatrückhalt mit steigendem pH-Wert von 15% bis 45% in 
neutralen Lösungen und auf über 90% in stark alkalischen Lösungen stieg. Der 
Grund dafür ist, dass die im Wasser gelöste Kohlensäure mit steigendem pH-Wert 
in verschiedenen Formen vorliegt (s. Abb. 1). Ab einem pH-Wert von 4,5 fängt der 
Übergang in die Form von Hydrogencarbonat (HCO3-) an. Mit weiterer Steigerung 
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des pH-Wertes von über 9 nimmt der Anteil an Carbonat (CO32-) zu. Die in 
eigenen Versuchen getesteten synthetischen Natriumcarbonatlösungen haben 
einen pH-Wert von ca. 11. Aus Abb. 1 kann man schlussfolgern, dass in diesen 
Lösungen 70% Carbonat in CO32--Form vorliegt. Damit ist die Trennung 
einwertiger Chloride und Fluoride von zweiwertigen Carbonaten mittels 
Nanofiltration besonders günstig. 
 
Abb. 1: Verhalten des Carbonatsystems in Abhängigkeit vom pH-Wert bei 
20°C [99] 
 
2.8. Schlussfolgerungen aus der Literaturauswertung und 
Präzisierung der Aufgabenstellung 
 
In der Literatur werden nur Verfahren zur Fällung der Halogenide aus sauren 
Lösungen beschrieben. Die als Fällungsmittel vorgeschlagenen Metallionen bilden 
nicht nur schwerlösliche Halogenide, sondern auch schwerlösliche Carbonate 
bzw. Hydroxide (Tab. 2), die teilweise im Vergleich zu den entsprechenden 
Halogeniden sogar eine geringere Löslichkeit haben. In den alkalischen, 
carbonathaltigen Lösungen bewirkt der hohe Überschuss der Carbonationen und 
der Hydroxidionen gegenüber den Halogeniden die bevorzugte Fällung der 
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entsprechenden Metallhydroxide und/oder -carbonate. Eine Abtrennung der 
Halogenide ist somit nicht möglich.  
 
Tab. 2: Löslichkeit einiger anorganischer Verbindungen in Wasser bei 20°C 
[100] 
 
Verbindung Löslichkeit, [g/100 g H2O] 
AgCl 1,5∗10-4 
Ag2CO3 3,3∗10-3 
Al(OH)3 1∗10-4 
Bi(OH)3 1,4∗10-4 
CaF2 1,8∗10-3 
CaCO3 1,5∗10-3 
CuCl 1,2∗10-2 
Cu(OH)2 6,7∗10-4 
PbCl2 0,97 
PbCO3 1∗10-4 
Pb(OH)2 2,2∗10-4 
Ca(OH)2 2,3∗10-2 
 
Ein Vorteil der Adsorptionsverfahren sind niedrige Fluoridrestgehalte in den 
behandelten Lösungen. Nachteilig ist die geringe Kapazität der meisten 
Adsorbenten, was einen ökonomischen Einsatz nur in den Lösungen mit geringem 
Fluoridgehalt erlaubt. Außerdem liegen die optimalen pH-Werte bei der 
Fluoridadsorption im Allgemeinen im neutralen Bereich.  
 
Die Abtrennung des Chlorids durch Oxidation zu gasförmigem Chlor ist 
entsprechend dem Potential-pH-Diagramm für das System Chlor-Wasser nur in 
sauren Lösungen möglich. In alkalischen Lösungen wird das Chlorid zu leicht 
löslichen Chloraten bzw. Perchloraten oxidiert, die in der 
Zinkgewinnungselektrolyse ebenfalls stören. 
Zu den Nachteilen der Extraktionsverfahren gehören der hohe 
Chemikalienverbrauch und die komplizierte mehrstufige Durchführung. 
Restgehalte an organischen Verbindungen in Elektrolyten können außerdem die 
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Zinkelektrolyse stören. In der Literatur wurden keine Extraktionsmittel zur 
Halogenidabtrennung aus stark alkalischen Natriumcarbonatlösungen 
beschrieben.  
Der Einsatz der Elektrodialyse ist für die im Rahmen dieser Arbeit 
aufzubereitenden Lösungen problematisch, da die bisher zur Verfügung 
stehenden Anionenaustauschermembranen in stark alkalischen Medien nicht 
ausreichend stabil sind. Konzentrierte alkalische Lösungen schädigen das 
Membranmaterial vor allem bei höheren Temperaturen durch einen Angriff auf das 
Trägermaterial der Membranen, die Zersetzung der polymeren Matrix, an der die 
Anionenaustauschergruppen verankert sind, und durch die Zersetzung der 
Anionenaustauschergruppen wie z.B. der quartären Ammoniumgruppen [101]. 
 
Die Auswertung der Literatur zeigt, dass Ionenaustauscher zur selektiven 
Halogenidabtrennung eingesetzt werden können, wobei für alkalische Lösungen 
vorrangig die in einem weiten pH-Wert einsetzbaren stark basischen 
Anionenaustauscher geeignet sind. Probleme sind vor allem durch eine geringe 
Selektivität und/oder Kapazität zu erwarten. 
 
Die Nanofiltration eignet sich prinzipiell für die Trennung einwertiger von 
zweiwertigen Anionen aus alkalischen Lösungen. Darüber hinaus soll diese 
Trennung in alkalischen Lösungen laut Literaturangaben sogar besser 
funktionieren. Die Strömungspotentialmessungen für einige kommerziell 
verfügbare Nanofiltration- bzw. Umkehrosmosemembranen zeigten, dass zum 
einen die Ladungen ihrer Oberfläche von der Feedlösung abhängen, zum anderen 
bekommen die Membranoberflächen ab einem pH-Wert des Feeds von 3 bis 5 
negative Oberflächenladungen [102]. Allerdings sind in der Literatur keine näheren 
Hinweise über die Trennung von Carbonaten und Halogeniden zu finden.  
 
Zusammenfassend ist festzustellen, dass die in der Literatur beschriebenen 
Verfahren zur Halogenidabtrennung aus verschiedenen Prozesslösungen nicht 
unmittelbar auf stark alkalische konzentrierte Carbonatlösungen übertragbar sind 
und dass prinzipiell die zwei Trennverfahren - Ionenaustausch und Nanofiltration 
eingesetzt werden können. In dieser Arbeit erfolgen deshalb systematische 
Untersuchungen zum Einsatz des Ionenaustausches und der Nanofiltration für die 
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Abtrennung von Chlorid und Fluorid aus natriumcarbonathaltigen Lösungen. 
Schwerpunkt der experimentellen Untersuchungen zum Ionenaustausch ist die 
Auswahl geeigneter Austauscherharze, die Bestimmung der Kapazität und der 
Selektivität der Harze sowie die Optimierung der Prozessparameter. Schwerpunkt 
der Untersuchungen zur Nanofiltration ist die Auswahl geeigneter Membranen, die 
Prüfung der Membranstabilität in alkalischen Lösungen, die Ermittlung der 
Trennraten und des transmembranen Flusses sowie die Untersuchung des 
Einflusses der Prozessparameter wie Temperatur und Druck auf die Trennraten 
und den Permeatfluss. Aus den Ergebnissen sollen grundlegende Aussagen zur 
Leistungsfähigkeit beider Verfahren für die Abtrennung von Halogeniden aus 
natriumcarbonathaltigen Prozesslösungen getroffen werden. Sie dienen als Basis 
für die weitergehende Optimierung der Prozesse für einen großtechnischen 
Einsatz. Diese weitere Verfahrensoptimierung und Überführung der Ergebnisse in 
den technischen Maßstab sind nicht Gegenstand dieser Arbeit. Die 
experimentellen Arbeiten erfolgen deshalb vorrangig in Laborversuchsanlagen.  
Wie bereits beschrieben, sind aus der Literatur bisher keine systematischen 
Untersuchungen zur Trennung einwertiger und zweiwertiger Ionen in alkalischen 
Lösungen bekannt. Daher wurden in dieser Arbeit die grundlegenden 
Untersuchungen zur Abtrennung der einwertigen Anionen wie Fluorid, Chlorid, 
Bromid und Nitrat mittels Ionenaustausch und Nanofiltration aus den wässrigen 
alkalischen Lösungen, die als Matrix zweiwertigen Anionen (Carbonat und Sulfat) 
enthalten, durchgeführt. Das Ziel ist es, den Einfluss der Ioneneigenschaften, vor 
allem von Ionenhydratationsparametern auf die Abtrennung von einwertigen 
Anionen zu untersuchen, um den möglichen Mechanismus des 
Austauschverhaltens der einwertigen Anionen beim Ionenaustausch bzw. ihrer 
Permeabilität bei der Nanofiltration in Anwesenheit von einem Überschuss an 
zweiwertigen Anionen zu klären. 
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3. Experimentelle Untersuchungen 
3.1. Ionenaustausch 
3.1.1. Theorien zur Selektivität von Ionenaustauschern 
 
Aus der Literatur sind mehrere Theorien zur Selektivität von Ionenaustauschern 
bekannt. Einige davon betrachten die Ionenhydratation als entscheidenden 
Mechanismus der Ionenselektivität. Für einen Vergleich der Abtrennung 
gleichwertiger Anionen sind diese Theorien von besonderem Interesse und 
werden deshalb nachfolgend beschrieben.  
Die älteste Theorie zur Erklärung der Selektivität des Ionenaustausches wurde 
von Gregor 1948 vorgeschlagen [103-104, 111]. Nach seiner Theorie beeinflusst 
das Äquivalentvolumen eines Ions im hydratisierten Zustand die Selektivität eines 
Ionenaustauschers. Dabei bevorzugt das Harz ein Gegenion mit kleinerem 
Äquivalentvolumen. Als Grund dafür wird ein höherer Quellungsdruck der 
Porenflüssigkeit eines Ionenaustauschers beim Eintritt eines größeren, stark 
hydratisierten Ions genannt.  
Betrachten wir die folgende Ionenaustauschreaktion für zwei monovalente Ionen: 
ABBA +↔+        (1) 
A , B   die ausgetauschten Ionen in der wässrigen Phase 
A , B   die ausgetauschten Ionen in der Harzphase  
Dann lässt sich die Gregor-Theorie für ein ideales System∗ mit folgender 
Gleichung beschreiben: 
)(lnln BA
A
A
B
B
A
B VVTRX
X
X
X
k −⋅⋅
Δ=
⎭⎬
⎫
⎩⎨
⎧ ⋅= π     (2) 
kA/B die thermodynamische Gleichgewichtskonstante der Reaktion (1) 
 
AV , BV  Volumina der hydratisierten Gegenionen A und B in der Harzphase 
πΔ  osmotischer Druckunterschied zwischen Austauscher- und 
                                                 
∗ Nach Gregor versteht man unter idealem System ein Ionenaustauschsystem mit: 1) konstanten 
hydratisierten Volumina aller ionischen Komponenten, 2) Abwesenheit chemischer 
Wechselwirkung zwischen den fixierten und mobilen Ionen sowie ihrer vollständigen 
Dissoziation, 3) konstanten Volumina der fixierten ionischen Gruppen und 4) den 
Aktivitätskoeffizienten des Systems gleich 1. 
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Lösungsphase 
AX , BX  Gehalte an Gegenionen in der Lösungsphase 
AX , BX  Gehalte an Gegenionen in der Harzphase 
 
 
Die Gregor-Theorie, die in ihrer vereinfachten Form in der Fachliteratur als 
mechanisches Modell bezeichnet wird, und die Selektivität der Ionenaustauscher 
als eine Folge der Volumenänderungen und der damit verbundenen Änderungen  
des osmotischen Drucks darstellt, scheitert bei der Erklärung der Selektivität der 
Ionenaustauscher in vielen Fällen, z.B. bei der Selektivitätsreihe für die Salze von 
Tri- und Tetraalkylammonium in organischen Lösungsmitteln [105]. 
Nach der Theorie von Eisenman [103, 109-110] wird der Ionenaustausch von zwei 
unterschiedlichen Energieänderungen begleitet:  
1) die elektrostatische Energie der Wechselwirkung zwischen der fixierten Gruppe 
eines Ionenaustauschers und dem Gegenion 
2) die freie Energie, die zur Abspaltung der Wassermoleküle aus den Hydrathüllen 
des fixierten Ions und des Gegenions notwendig ist, um einen Kontakt zwischen 
den beiden Ionen zu gewährleisten.  
Dabei laufen gleichzeitig zwei entgegengesetzte Prozesse ab: Das Gegenion B 
wird aus der Lösung von dem Harz adsorbiert, während Gegenion A aus der 
Harzphase gegen Ion B ausgetauscht wird und in die Lösungsphase übergeht. Die 
Gleichung (3) fasst die Energieänderungen der oben genannten Prozesse 
zusammen: 
)()(
22
BA
BFixAFixA
B GGrr
e
rr
eG Δ−Δ−+−+≈Δ    (3) 
ΔGB/A gesamte Änderung der Gibbs’schen Energie eines Systems bei der 
Entfernung des Ions B aus der äußeren Lösung, seinem Austausch 
gegen Ion A in unmittelbarer Umgebung des fixierten Ions F und des 
Abtransportes des Ions A in die Lösung 
e Elektronenladung 
rFix, rA, rB Radien des fixierten Ions F, sowie der Ionen A und B 
ΔGA, ΔGB Änderungen der freien Energie bei der Abspaltung der 
Wassermoleküle aus den Hydrathüllen der Ionen A und B, um einen 
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Kontakt zwischen den fixierten Ionengruppen des Ionenaustauschers 
und der Gegenionen A bzw. B zu ermöglichen. 
 
ΔGA und ΔGB sind proportional der Änderungen ihrer Gibbs’schen 
Standardhydratationsenergien (ΔGh,A0, ΔGh,B0).  
Aus experimentellen Untersuchungen und theoretischen Berechnungen [109] 
folgt, dass die Aminogruppen der üblichen stark basischen Anionenaustauscher 
ein schwaches elektrisches Feld haben. Dies hat zur Folge, dass auf der rechten 
Seite der Gleichung (3) der Term (ΔGA - ΔGB) den größten Einfluss auf die 
Energieänderung hat. Wenn ΔGB < ΔGA ist, besitzt ΔGB/A einen negativen Wert, 
was eine selektive Adsorption des Ions B gegenüber dem Ion A zur Folge hat.  
Nach der Theorie von Diamond [105-108], stellt der Ionenaustauschprozess eine 
Gleichgewichtsverteilung der Gegenionen zwischen den zwei Phasen 
(Ionenaustauscherphase und wässrige Lösung) dar. Die Harzphase wird als eine 
stark konzentrierte Elektrolytlösung mit den folgenden  Eigenschaften betrachtet: 
1) die Harzphase enthält fixierte Ionengruppen und eine 
Kohlenwasserstoffmatrix, 
2) die Harzphase hat geringere Menge an „freiem Wasser“ und verfügt über 
eine geringere Dielektrizitätskonstante im Vergleich zur wässrigen Lösung, 
3) die Wasserstruktur∗ in der Austauscherphase wird durch die hohen 
Ionengehalte gestört. 
Nach [105-106] verbleiben die stark zur Hydratation neigenden Ionen, die über 
eine stark negative Gibbs’sche Standardhydratationsenergie verfügen, in der 
wässrigen Phase. Es sind kleine Ionen mit großen Ladungsdichten. Sie 
polarisieren und orientieren die Wassermoleküle sowohl in ihrer unmittelbaren 
Umgebung (primäre Hydratationshülle) als auch die Wassermoleküle, die sich in 
der Nähe der primären Hydrathülle befinden (sekundäre Hydratationshülle). 
Dagegen haben große, schwach geladene Ionen mit weniger negativer 
Gibbs’scher Standardhydratationsenergie eine geringere Neigung zur Hydratation. 
Diese schwach geladenen Ionen werden aus der wässrigen Phase mit geordneter 
                                                 
∗ Unter Wasserstruktur versteht man in der betrachteten Theorie die durch die Bildung von 
Wasserstoffbrücken hervorgerufene Wassermolekülanordnung [104]. 
 18
Wasserstruktur in die Harzphase mit gestörter Wasserstruktur verdrängt. Unter 
dem Einfluss der Wasserstruktur in der Harzphase beginnt die Bildung der 
Ionenpaare zwischen den fixierten Gruppen des Austauschers und den 
Gegenionen, der sogenannte „Water Structure-Enforced Ion-Pairing“- Effekt. Die 
Ionenselektivität eines Ionenaustauschers wird damit durch die Unterschiede in 
der Hydratationsneigung der ausgetauschten Ionen bestimmt. Mit Hilfe dieser 
Theorie lassen sich experimentell bestimmte Selektivitätsreihen vor allem der 
stark basischen Anionen- und stark sauren Kationenaustauscher für eine Vielzahl 
der Ionen gut erklären [105]. Nachteilig bei dieser Theorie ist, dass keine 
quantitative Beschreibung der Ionenaustauschselektivität möglich erscheint. 
 
3.1.2. Durchführung der experimentellen Arbeiten  
 
Ziel der Ionenaustauschversuche war die Abtrennung von Chlorid und Fluorid aus 
alkalischen Natriumcarbonatlösungen mit kommerziell verfügbaren 
Anionenaustauschern einschließlich der Bestimmung der Kapazität der Harze 
sowie der erreichbaren Restgehalte an Halogeniden im Eluat. Mit dem Ziel, den 
Mechanismus dieser Abtrennung zu verstehen, wurde weiterhin die Abtrennung 
von weiteren einwertigen Anionen, wie Nitrat und Bromid aus alkalischen Na2CO3- 
und Na2SO4-Lösungen untersucht.  
 
3.1.2.1 Auswahl der Harze 
 
Die Abtrennung von Halogeniden aus stark alkalischen Lösungen mit hohem 
Carbonatgehalt kann prinzipiell mit stark basischen oder mit schwach basischen 
Anionenaustauschern erfolgen. Wie bekannt, bestehen die Anionenaustauscher 
aus einem Polymergerüst (normalerweise aus Polystyrol), an dem die 
ionenaustauschaktiven Gruppen verankert sind. Stark basische 
Anionenaustauscher vom Typ I haben als funktionelle Gruppen meist quartäres 
Amin R-N+(CH3)3 (Abb. 2). Wird eine Methyl-Gruppe durch eine Ethanol-Gruppe 
ersetzt, gehört der stark basische Anionenaustauscher zum Typ II [114]. Die 
funktionellen Gruppen der stark basischen Anionenaustauscher dissoziieren in 
einem weiten pH-Bereich vollständig. Stark basische Anionenaustauscher sind in 
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der Lage, sowohl schwache als auch starke Säuren aus einer Lösung zu 
adsorbieren. Nachteilig ist allerdings ihre relativ schwierige Regeneration, 
besonders bei Typ I.  
Schwach basische Anionenaustauscherharze besitzen schwach basische 
funktionelle Gruppen wie primäre, sekundäre und tertiäre Amine (R-NH2, R-
NHCH3, R-N(CH3)2), die nur bei niedrigeren pH-Werten (je nach Harz pH-Werte 
von maximal 6 bis 9) dissoziieren. Im Gegensatz zu den stark basischen 
Anionenaustauschern lassen sich mit den schwach basischen 
Anionenaustauschern nur freie Mineralsäure sowie ihre Salze, wie Sulfate, 
Chloride und Nitrate abtrennen. Sie nehmen schwach dissoziierte Säuren wie 
Kiesel- oder Kohlensäure nicht auf. Schwach basische Anionenaustauscher sind 
leichter regenerierbar. 
Amphotere Ionenaustauscher ermöglichen sowohl Anionen- als auch 
Kationenaustausch. Sie enthalten saure und basische funktionelle Gruppen. 
Anwendung finden diese Harze in der Ionen-Retardation und der 
Demineralisation. 
 
 
Abb. 2: Struktur der stark basischen Anionenaustauscher Gruppe I in OH--
Form 
 
Tab. 3 zeigt die aus der Literatur [103] entnommenen Selektivitätsreihen für 
unterschiedliche Anionenaustauscher. Danach ist bei stark alkalischen 
Anionenaustauschern die Selektivität gegenüber Cl- höher als gegenüber HCO3-. 
Allerdings stehen diese Ionen in der Reihe nebeneinander, so dass vor allem bei 
Carbonatüberschuss keine vollständige Trennung zu erwarten ist. Eine selektive 
Abtrennung von Fluorid ist nach dieser Reihe nicht möglich. Bei schwach 
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basischen Ionenaustauschern ist die Selektivität gegenüber OH--Ionen am 
höchsten, so dass hier keine selektive Abtrennung von Halogenidionen aus 
alkalischen Lösungen möglich sein sollte. Angaben zur Selektivität gegenüber 
Carbonationen fehlen in dieser Reihe. 
 
Tab. 3: Selektivitätsreihen für handelsübliche Anionenaustauscher [103] 
 
• Stark basische Anionenaustauscher Typ I: 
SO42- > HSO4- > I- >NO3-> Br- > Cl->HCO3- > HSiO3- > F- >OH-; 
SO42- > ClO4- > ClO- > NO3- 
• Stark basische Anionenaustauscher Typ II: 
Die höhere Basizität der Austauscher vom Typ II hat zur Folge, dass die Affinität 
des Harzes für OH-Anion zwischen der für HCO3- und F- liegt 
• Schwach basische Anionenaustauscher: 
OH- >> SO42- > HSO4- > I- >NO3- > Br- >Cl- > F- 
 
 
Für die Untersuchungen wurden in Zusammenarbeit mit den Herstellern von 
Ionenaustauscherharzen folgende kommerziell erhältliche 
Anionenaustauscherharze ausgewählt (Herstellerangaben s. in Anhang I). 
Schwach basische Anionenaustauscherharze: 
Purolite A 830, Purolite A 100 (Purolite Company) 
Amberlite IRA 92 (Rohm and Haas Company) 
 
Mittel basisches Anionenaustauscherharz: 
Lewatit MPC 64 (Bayer AG) 
 
Stark basische Anionenaustauscherharze: 
Lewatit Monoplus M 500 (Bayer AG) 
Dowex Marathon A, Dowex 21K (DOW Chemical Company) 
Purolite NRW 400, Purolite A 200, Purolite A 600, Purolite NRW 600 (Purolite 
Company) 
Amphotere Harze: 
Dowex Retardion 11 A 8, Dowex MR-3, Dowex MR-3C (DOW Chemical 
Company) 
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3.1.2.2 Methodik der experimentellen Untersuchungen 
 
Chloridabtrennung 
 
Die Bestimmung der Kapazität der Harze für Chloridionen erfolgte mit einer 
synthetischen Lösung mit 20 g/l Natriumcarbonat und 1 g/l Chlorid in Form von 
Natriumchlorid in einer kleinen Ionenaustauschersäule (d = 1,7 cm, h = 11,0 cm). 
Es wurde jeweils 20 g Harz eingewogen. Die Durchflussgeschwindigkeit betrug 
2,5 ml/min. Die Chloridkonzentration im Eluat wurde durch potentiometrische 
Titration mit 0,1N Silbernitrat-Lösung bestimmt.  
 
 
Abb. 3: Versuchsaufbau 
 
Die Gesamtkapazität [115], wurde nach zwei Methoden ermittelt. Zur Berechnung 
der Kapazität K1 wurde die vom Ionenaustauscher adsorbierte Chloridmenge aus 
der Differenz der Chloridgehalte in der Ausgangslösung und im Eluat bis zur 
Sättigung des Harzes ermittelt, wobei der Chloridgehalt jeweils in 25 ml Proben 
des Eluats bestimmt wurde. Die Kapazität K2 wurde aus dem Chloridgehalt der 
Regenerierlösung bestimmt, nachdem das Harz zuvor bis zur Sättigung mit 
Chlorid beladen und vor der anschließenden Regeneration mit NaOH-Lösung mit 
Wasser gewaschen wurde. Für eine technische Anwendung ist meist die 
Durchbruchskapazität von Bedeutung. Deshalb wurden bei den Versuchen die 
Durchbruchskapazitäten für 10, 20 und 50% (K10%, K20% und K50%) der 
 22
Konzentrationen des Vorlaufes bestimmt. Die Kapazität wurde in Gramm-
Eqivalent pro Liter Harz angegeben. Das Harzvolumen wurde anhand der 
Dichteangaben der Hersteller berechnet.  
Die Effektivität ER, [%] der Regenerierung wurde aus dem Verhältnis der 
theoretisch benötigten Menge an Regeneriermittel (Rtheoretisch) zur tatsächlich 
verbrauchten Menge an Regeneriermittel (Rtatsächlich) pro Volumen des Harzes 
[103] abgeschätzt:  
 
100×=
htatsächlic
htheoretisc
R R
RE        (4) 
ER Regenerierungseffekivität 
Rtheoretisch theoretisch benötigte Menge an Regeneriermittel 
Rtatsächlich tatsächlich verbrauchte Menge an Regeneriermittel 
 
Fluoridabtrennung 
 
Für die Fluoridabtrennung wurde zunächst ein Rührtest zur Vorauswahl der Harze 
durchgeführt. Jeweils 100 ml Ausgangslösung (20 g/l Natriumcarbonat, 0,5 g/l 
Fluorid) wurden 10 Minuten lang mit 20 g Harz gerührt. Die Bestimmung der 
Fluoridionen erfolgte mittels fluoridsensitiver Elektrode. Vor der 
Fluoridbestimmung wurde der pH-Wert der Probelösung durch die Zugaben von 
Zitronensäure und Natronlauge auf 7,8 eingestellt. Die Kalibrierung der Elektrode 
wurde mit vier Kalibrierlösungen mit 10, 50, 100 und 500 mg/l Fluorid und gleicher 
Matrix (20 g/l Natriumcarbonat) durchgeführt. Bei den anschließenden Versuchen 
in einer Austauschersäule wurde die Kapazität K1 für die Fluoridabtrennung 
analog zur Chloridabtrennung ermittelt. Dabei wurde die maximale Kapazität bis 
zum Eintreten des „Snow-Plow-Effektes“, auf den in den nächsten Abschnitten 
eingegangen wird, berechnet. Da die Regenerierlösungen nahezu kein Fluorid 
enthielten, waren die K2-Werte für Fluorid in allen Versuchen gleich null. Wegen 
der sehr niedrigen Kapazität für Fluorid aller untersuchten Harze erfolgte auch 
keine Bestimmung der Durchbruchkapazitäten. 
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3.1.3. Experimentelle Ergebnisse 
3.1.3.1 Chloridabtrennung aus synthetischen Lösungen 
 
Kapazitätsbestimmung 
 
Abb. 4 zeigt die Abhängigkeit der Chloridgehalte im Eluat vom Volumen der 
ausgetauschten Lösung für die Abtrennung des Chlorids aus der 
Natriumcarbonatlösung. Die aus den Versuchsergebnissen berechneten 
Kapazitäten sind in Tab. 4 dargestellt.  
 
Abb. 4: Chloridgehalte im Eluat in Abhängigkeit vom Lösungsvolumen für 
verschiedene Austauscher (Raumtemperatur, 2,5 ml/min, Kleinsäule, 
Ausgangslösung: 20 g/l Natriumcarbonat, 1 g/l Chlorid) 
 
Die Ergebnisse zeigen, dass übereinstimmend mit den Selektivitätsreihen alle 
schwach basischen Anionenaustauscherharze nur eine geringe Kapazität für 
Chlorid haben. Deutlich höhere Kapazitäten zeigen die stark basischen Harze 
Purolite NRW 400, Purolite A 600, Purolite A 200, Lewatit Monoplus M 500, 
Lewatit Monoplus M 600, Dowex Marathon A und Dowex 21K. Selbst die Harze 
mit den höheren Austauscherkapazitäten erreichen nicht die in der Literatur 
angegebenen Werte für die Gesamtvolumenkapazität, die für stark und schwach 
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basische Anionenaustauscherharze mit 1,0 bis 2,7 eq/l Harz angegeben wird (s. 
Anhang I). Die höchste Kapazität für die Chloridabtrennung hat das Harz Purolite 
A 600 mit 0,64 eq/l Harz. 
 
Tab. 4: Kapazität der untersuchten Harze, [eq/l Harz] (Raumtemperatur, 2,5 
ml/min, Kleinsäule, Ausgangslösung: 20 g/l Natriumcarbonat, 1 g/l 
Chlorid, Bestimmung von K1, K2, K10%, K20%, K50% s. S. 21) 
 
Austauscher Eigenschaften K1 K2 K10% K20% K50% 
Purolite A 600 stark basisch 0,64 0,46 0,18 0,56 0,61
Dowex Marathon A stark basisch 0,54 0,45 0,18 0,42 0,43
Purolite NRW 400 stark basisch 0,49 0,34 0,35 0,40 0,44
Monoplus M 500 stark basisch 0,48 0,48 0,27 0,36 0,45
Purolite A 200 stark basisch 0,47 0,43 0,37 0,39 0,44
Dowex 21 K stark basisch 0,45 0,43 0,20 0,36 0,40
Purolite NRW 600 stark basisch 0,44 0,34 0,32 0,35 0,39
Dowex MR-3∗ amphoter 0,38 0,29 0,27 0,29 0,31
Dowex MR-3C amphoter 0,24 0,19 0,17 0,17 0,22
Purolite A 100 schwach basisch 0,14 0,08 0,07 0,10 0,14
Amberlite IRA 92 schwach basisch 0,10 0,09 k. A. k. A. k. A.
11A8 Retardion amphoter 0,06 k. A. 0,04 0,04 0,04
Purolite A 830 schwach basisch 0,04 k. A. 0,03 0,03 0,03
 
Der Vergleich der Werte K1 und K2 gibt einen Hinweis über die Haftung des 
Chlorids und die Regenerierbarkeit der Harze. Der niedrigere K2-Wert bei Dowex 
MR-3 und Dowex MR-3C ist durch teilweise Abtrennung des Chlorids schon beim 
Spülen mit Wasser zu erklären.  
Die K10%-Werte für die Harze Purolite A 600, Dowex 21 K und Dowex Marathon A 
sind 3 bis 3,6 Mal niedriger im Vergleich zu K1. Praktisch bedeutet dies, dass bei 
einem geforderten Grenzwert von 100 mg/l Chlorid keine effektive 
Chloridabtrennung möglich ist. Diese Harze wurden in Chloridform geliefert und 
                                                 
∗Die Kapazitäten für Dowex MR-3 und Dowex MR-3C beziehen sich auf die Masse des 
Ionenaustauschers [g] in ihrer Lieferform. 
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mussten deshalb vor dem Versuch in die Hydroxidform überführt werden. Obwohl 
für die Überführung von 20 g Purolite A 600 aus der Cl-- in die OH--Form 850 ml 
8%ige NaOH-Lösung eingesetzt wurden, enthielt das Harz immer noch 
Restgehalte an Chlorid.  
 
Regenerierung der Harze 
 
Der Ionenaustausch ist ein reversibler Prozess. Nachdem das Harz erschöpft ist, 
muss es regeneriert werden. Nach der Regenerierung sollte die ursprüngliche 
Kapazität des Harzes wieder erreicht werden. Außerdem sollte der Verbrauch an 
Regenerierungsmittel möglichst niedrig sein.  
Die Untersuchungen zeigen, dass insbesondere bei stark basischen 
Anionenaustauschern eine vollständige Regenerierung nur mit einem großen 
Überschuss an Regeneriermittel möglich ist. Ursache dafür ist, dass stark 
basische Anionenaustauschharze im Allgemeinen eine niedrige Affinität 
gegenüber OH- aufweisen [111,114-115]. In der Selektivitätsreihe für 
Anionenaustauscher nach [103] (s. Tab. 3) steht das OH--Anion ganz am Ende. 
Durch den Vergleich der Kapazitätswerte K1 und K2 kann man Schlussfolgerungen 
über die Regenerierbarkeit eines Harzes ziehen (s. Tab. 4). Für die Harze Purolite 
A 600 und Purolite NRW 400 sind die K2-Werte niedriger als K1. Für die 
Regenerierung wurden dabei 650 ml bzw. 600 ml 4%ige NaOH-Lösung benötigt. 
Aufgrund der ungenügenden Regenerierbarkeit der Harze mit höheren 
Kapazitäten mit 4%iger Natronlauge wurde in den nachfolgenden Versuchen 
8%ige Lösung verwendet. Bei Verwendung der höher konzentrierten NaOH-
Lösung stimmen die K1- und K2-Werte für die Harze Monoplus M500 und Dowex 
21K überein. Für ihre Regenerierung wurden allerdings 600 bzw. 550 ml 8%ige 
NaOH-Lösung verbraucht.  
Anhand der Chloridgehalte im Eluat bei zwei aufeinanderfolgenden Versuchen mit 
zwischengeschalteter Regenerierung kann man ebenfalls abschätzen, wie gut das 
Harz regeneriert wurde. Abb. 5 zeigt, dass die Verläufe der Elutionskurven zweier 
Versuche mit dazwischen durchgeführter Regenerierung für Purolite A 600 relativ 
weit voneinander abweichen, d.h. die Regenerierung war unvollständig. Ein 
weiterer Hinweis für eine unzureichende Regenerierung ist der niedrige K2-Wert 
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nach der ersten Beladung (0,46 eq/l Harz) im Vergleich zu K1 = 0,64 eq/l Harz (s. 
Abb. 5). In diesem Versuch wurden für die Regenerierung von 21,5 g Harz 700 ml 
4%ige NaOH verbraucht. K1 aus Versuch II betrug 0,46 eq/l Harz und stimmt somit 
mit dem K2-Wert von Versuch I überein. Dagegen stimmen die beiden Kurven für 
das Harz Purolite A 200 gut überein, was auf eine gute Regenerierung 
zurückzuführen ist. Die K1-Werte sind entsprechend für die Versuche I und II - 
0,45 eq/l und 0,47 eq/l, die K2-Werte – 0,39 eq/l und 0,43 eq/l. Für die 
Regenerierung von 20 g Harz wurden 450 ml 4%ige NaOH-Lösung verbraucht. 
 
 
Abb. 5: Chloridgehalte im Eluat in zwei aufeinander folgenden Versuchen mit 
dazwischen durchgeführter Regenerierung (Raumtemperatur, 2,5 
ml/min, Kleinsäule) 
 
Für die Regenerierung der schwach alkalischen Anionenaustauscher, die nur eine 
geringe Menge an Chlorid aufgenommen haben, wurde wesentlich weniger 
Natronlauge verbraucht. Die in der Literatur [111,115] angegebene, generell 
höhere Affinität schwach alkalischer Anionenaustauscher zu OH--Ionen konnte 
jedoch im Rahmen der hier durchgeführten Untersuchungen nicht nachgewiesen 
werden. Die Effektivität der Regenerierung für das schwach basische Harz 
Purolite A 100 und das stark basische Harz Purolite A 600 betrug 0,7% bzw. 1,2%.  
Für das Harz Purolite NRW 400 wurde die Effektivität der Regenerierung in einer 
großen Säule bestimmt. Für die Regenerierung von 670 g Harz wurden zur 
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Abtrennung von 9 g Chlorid 15 Liter 8%ige NaOH-Lösung verbraucht. Daraus 
ergibt sich eine Regenerierungseffektivität von 0,7%. Nach einer weiteren 
Beladung mit anschießender Regenerierung wurden 13 Liter 10%iger NaOH-
Lösung für die Abtrennung von 10 g Chlorid verbraucht. Die 
Regenerierungseffektivität betrug bei diesem Versuch 0,8%. Abb. 6 zeigt die 
Entwicklung des Chloridgehaltes im Eluat bei der Beladung und anschließenden 
Regenerierung in zwei aufeinander folgenden Versuchen mit der großen 
Ionenaustauschersäule. Die Grenze zwischen Beladung und Regenerierung ist mit 
einer roten (Versuch I) und einer blauen (Versuch II) Linie gekennzeichnet. Eine 
geringere Konzentration an Chlorid in der ersten Regenerierungsprobe ist auf die 
Verdünnung mit Spülwasser zurückzuführen. Für die Regenerierung wurde 
vergleichbare Menge an Lösung verbraucht wie für die Beladung.  
 
 
Abb. 6: Chloridgehalte im Eluat bei zwei aufeinander folgenden Beladungen 
und Regenerierungen (Purolite NRW 400, Raumtemperatur, 2 l/h, 
große Säule: h = 80,0 cm, d = 4,6 cm) 
 
Tab. 5 vergleicht die Effektivitäten der Regenerierung der verschiedenen 
Austauscherharze. 
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Tab. 5: Theoretischer und tatsächlicher Verbrauch an Regeneriermittel 
(NaOH) sowie Regenerierungseffektivitäten der untersuchten 
Ionenaustauscher (Raumtemperatur, Ausgangslösung: 20 g/l 
Natriumcarbonat, 1 g/l Chlorid) 
 
Harz Säule Rtheoretisch, [g/l] Rtatsächlich, [g/l] ER, [%] 
Purolite A 600 klein 18 1488 1,2∗ 
Purolite NRW 400 klein 15 1390 1,1 
Purolite A 200 klein 17 1621 1,0 
Purolite NRW 400 groß 16/19 2307/2316 0,7/0,8 
Purolite A 100 klein 3 434 0,7 
Monoplus M 500 klein 18 2585 0,7 
Dowex 21K klein 17 2820 0,6 
 
Nach der Regenerierung muss der Austauscher mit destilliertem Wasser 
gewaschen werden, um die überschüssigen OH--Ionen aus dem Harz zu 
entfernen. Die Säule muss so lange gespült werden, bis die Lösung einen pH-
Wert von 7 aufweist. Nach dem Waschen sind die Harze für die nächste Beladung 
vorbereitet.  
 
Reproduzierbarkeit der K1-Werte  
 
Aufgrund der zeitaufwendigen Versuchsdurchführung und einer Vielzeit der 
untersuchten Ionenaustauschsysteme wurde die Reproduzierbarkeit der 
Kapazitätswerte nur für ausgewählte Harze und Stoffsysteme bestimmt. 
Dafür wurden die Ionenaustauschversuche zur Chloridabtrennung aus einer 
Lösung mit 20 g/l Natriumcarbonat und 1 g/l Chlorid mit den Harzen Purolite A 600 
und Purolite NRW 400 in einer kleinen Laborsäule (25 ml Volumen) jeweils 3 mal 
wiederholt. Die relative Standardabweichung für den Anionenaustauscher Purolite 
A 600 betrug lediglich 1%, während für den Anionenaustauscher Purolite NRW 
400 3,5%.  
                                                 
∗ In diesem Versuch wurde der Austauscher A 600 nicht vollständig regeneriert. Der tatsächliche 
Wert liegt deshalb unter dem in Tab. 5 angegebenen Wert. 
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3.1.3.2 Fluoridabtrennung aus synthetischen Lösungen 
 
Kapazitätsbestimmung 
 
Die Ergebnisse des Rührtests für die Fluoridabtrennung sind in Tab. 6 dargestellt.  
 
Tab. 6: Resultate des Rührtests für alle untersuchten Harze  
 
Harz 
F--Gehalt der 
Ausgangslösung,
[g/l] 
F--Gehalt der 
erhaltenen Lösung, 
[g/l] 
Kapazität, 
[eq/l Harz] 
Monoplus M 500 0,50 0,36 0,04 
Purolite NRW 400 0,50 0,36 0,04 
Monoplus M 600 0,50 0,40 0,03 
Purolite NRW 600 0,47 0,35 0,03 
Dowex 21 K 0,47 0,37 0,03 
Dowex Marathon A 0,50 0,41 0,02 
MPC 64 0,50 0,41 0,02 
Purolite A 600 0,50 0,41 0,02 
Purolite A 200 0,50 0,40 0,02 
Dowex MR-3  0,47 0,38 0,02 
Dowex MR-3C 0,47 0,38 0,02 
Dowex Retardion 11 A 8 0,50 0,50 < 0,01 
Purolite A 830 0,50 0,50 < 0,01 
 
Die sehr geringen Kapazitäten der Anionenaustauscherharze für Fluorid stimmen 
mit den theoretischen Erwartungen überein (s. Tab. 3).  
Aufgrund der niedrigen Kapazitäten erfolgten nur mit den stark basischen 
Anionenaustauschern Purolite NRW 400 und Purolite A 600 Versuche in einer 
Austauschersäule. Zum Einsatz kam die kleine Säule mit 20 g Harz. Die 
Ausgangslösung enthielt 20 g/l Natriumcarbonat und 0,5 g/l Fluorid in Form von 
Natriumfluorid.  
Der Verlauf der Elutionskurven zeigt, dass die Fluoridgehalte im Eluat zuerst sehr 
gering sind, dann schnell ansteigen und dabei zeitweilig den Gehalt der 
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Ausgangslösung überschreiten (Abb. 7). Danach sinken die Fluoridgehalte auf 
den Wert der Ausgangslösung und bleiben konstant. Zu Beginn des Prozesses 
wird zunächst Fluorid aufgenommen, danach aber wegen der schlechten 
Selektivität des Harzes für dieses Ion durch die in der Lösung vorhandenen 
Carbonationen aus dem Harz verdrängt, wodurch der Gehalt im Eluat zeitweilig 
über die Ausgangskonzentration ansteigen kann. Mehrere Versuche zeigten, dass 
dieses Verhalten auch für die anderen untersuchten Harze typisch ist. Der gleiche 
Effekt, in der Fachliteratur als „Snow-Plow-Effekt“ bezeichnet, wird bei der 
simultanen Sulfat- und Nitratabtrennung an stark basischem Anionenaustauscher 
beschrieben, wo man im Eluat höhere Sulfatgehalte als in der Ausgangslösung 
gefunden hat [116].  
 
Abb. 7: Fluoridgehalte im Eluat (Raumtemperatur, 2,5 ml/min, Kleinsäule, 
Ausgangslösung: 20 g/l Natriumcarbonat, 0,5 g/l Fluorid) 
 
Auch bei den Säulenversuchen war die Kapazität aller Harze für Fluorid bei einem 
Überschuss an Natriumcarbonat sehr niedrig. Die höchste Kapazität hatte das 
Harz Purolite A 600 mit 0,10 eq/l Harz (Abb. 7). Da die Kapazitätswerte aller 
Harze für die Abtrennung von Fluorid aus natriumcarbonathaltigen Lösungen für 
eine praktische Anwendung zu niedrig waren, wurde der Schwerpunkt der 
weiteren Untersuchungen vor allem auf die Chloridabtrennung gelegt.  
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3.1.2.3 Einfluss von Natriumcarbonatgehalt, Säulengeometrie und 
Temperatur auf die Kapazität der Harze 
 
Natriumcarbonatgehalt 
 
Als Ursache für die geringen Kapazitäten der untersuchten Harze wurde der hohe 
Natriumcarbonatgehalt der Lösungen (20 g/l) vermutet. Daher wurde in weiteren 
Versuchen der Einfluss dieses Parameters auf die Chlorid-Austauschkapazität 
untersucht. Es wurden Versuche mit Natriumcarbonatgehalten in den 
Ausgangslösungen von 10 g/l, 1 g/l bzw. ohne Einwaage von Natriumcarbonat 
durchgeführt. Abb. 8 zeigt die Abhängigkeit der Kapazität ausgewählter 
Austauscher vom Carbonatgehalt der Lösung. Die Kapazität der schwach 
basischen Austauscher Purolite A 100 und Amberlite IRA 92 nimmt mit 
steigendem Carbonatgehalt der Lösung nur langsam ab. Während in 
carbonatfreien Lösungen Kapazitäten von 0,25 bzw. 0,31 eq/l Harz erreicht 
werden, liegen die entsprechenden Werte in einer Lösung mit 20 g/l Na2CO3 bei 
0,14 bzw. 0,10 eq/l Harz.  
Wesentlich stärker ändert sich die Kapazität des stark basischen 
Anionenaustauschers Purolite NRW 400. In der carbonatfreien Lösung wurde eine 
Kapazität von 1,33 eq/l Harz und damit die theoretische Kapazität erreicht. Nach 
Herstellerangaben liegt die theoretische Kapazität dieses Harzes bei mindestens 1 
eq/l Harz. Bei einem Na2CO3-Gehalt von 1 g/l beträgt die Kapazität 0,92 eq/l Harz 
und bei 10 g/l 0,54 eq/l Harz. Die weitere Erhöhung der Na2CO3-Konzentration in 
der Lösung bis zu 60 g/l führt dann nur noch zu einem asymptotischen Verhalten 
der Kapazität (s. Abb. 8). 
Die Verringerung der Kapazität der stark basischen Anionenaustauscher mit 
steigendem Carbonatgehalt in der Lösung beruht darauf, dass er sowohl Chlorid 
als auch Carbonat austauschen kann. Bei hohen Natriumcarbonatgehalten 
verschiebt sich das Gleichgewicht zu Gunsten des im Überschuss vorhandenen 
Carbonats. 
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Abb. 8: Abhängigkeit der Kapazitäten der untersuchten Anionenaustauscher  
von dem Natriumcarbonatgehalt der Ausgangslösung 
 
Zur Bestimmung der ausgetauschten Mengen an Carbonationen wurden die 
Carbonatgehalte der Regenerierungslösungen aus den Versuchen mit Purolite 
NRW 400 und Purolite A 600 in einer Säule mit 50 ml Volumen bestimmt. Die 
Ausgangslösungen enthielten 20 g/l Natriumcarbonat (der stöchiometrische Anteil 
von Carbonat beträgt 11,3 g/l) und 1 g/l Chlorid. Die Regenerierung erfolgte mit 
8%iger NaOH-Lösung. Aus den Carbonatgehalten der Regenerierlösungen ergibt 
sich für das Harz Purolite A 600 eine Kapazität für Carbonat von 0,26 eq/l Harz 
und für Purolite NRW 400 von 0,60 eq/l Harz. Die höhere Kapazität des Harzes 
Purolite NRW 400 gegenüber Carbonat im Vergleich zum Harz Purolite A 600 ist 
vermutlich der Grund für seine niedrigere Kapazität für die Chloridabtrennung. 
Darüber hinaus muss an dieser Stelle darauf hingewiesen werden, dass auch bei 
Carbonat der „Snow-Plow-Effekt“ beobachtet wurde (s. 3.1.3.2), d.h. das Eluat 
enthielt zeitweise höhere Carbonatkonzentrationen als die Ausgangslösung. 
Vermutlich war der „Snow-Plow-Effekt“ auch der Grund für die relativ geringen 
Carbonatgehalte in den Regenerierlösungen und den damit auch relativ niedrigen 
K2-Werte für das Carbonat. Die Carbonatgehalte des Eluats (und damit auch K1-
Werte) wurden bei diesen Versuchen nicht bestimmt. 
Im Gegensatz zu den stark basischen Harzen können schwach basische Harze 
nur Anionen von starken Säuren austauschen, d.h. Carbonate werden nicht 
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ausgetauscht. Ursache dafür ist, dass ihre schwach basischen funktionellen 
Gruppen bei höheren pH-Werten nicht dissoziieren, so dass eine Ionenaustausch-
reaktion unter alkalischen Bedingungen nicht ablaufen kann. Die Ursache für die 
niedrige Kapazität der schwach basischen Harze ist somit nicht in dem hohen 
Carbonatgehalt der Lösung, sondern in dem hohen pH-Wert zu suchen. Die 
Bestimmung des Einflusses des pH-Wertes auf die Austauschkapazität eines 
schwach basischen Harzes wurde mit Purolite A 100 durchgeführt. Die 
Chloridabtrennung wurde aus drei Lösungen mit folgenden Zusammensetzungen 
untersucht:  
 
• 20 g/l Natriumcarbonat, 1 g/l Chlorid aus Natriumchlorid, pH = ca. 11,0 
• 0 g/l Natriumcarbonat, 1 g/l Chlorid (aus NaCl), pH = 9,4 
• 0 g/l Natriumcarbonat, 1 g/l Chlorid (aus HCl), pH = 1,8 
 
Wie Tab. 7 zeigt ist übereinstimmend mit den theoretischen Erwartungen die 
Kapazität des Harzes aus der carbonatfreien Lösung (pH = 9,4) mit 0,14 eq/l Harz 
gegenüber der carbonathaltigen Standardlösung (pH = 11,0) mit 0,10 eq/l Harz nur 
geringfügig höher. Dagegen wurde bei der carbonatfreien Lösung mit einem pH-
Wert von 1,8 eine Kapazität von 2,16 eq/l Harz erreicht, und damit die vom 
Hersteller angegebene Mindestkapazität von 1,3 eq/l Harz wesentlich 
überschritten. 
 
Tab. 7: Abhängigkeit der Kapazität des schwach basischen 
Anionenaustauschers Purolite A 100 für die Chloridabtrennung vom 
pH-Wert der Ausgangslösung 
 
pH-Wert Kapazität, [eq/l Harz] 
1,8 2,16 
9,0 0,20 
11,0 0,14 
 
In einer weiteren Versuchsreihe wurde der Einfluss des Carbonatgehaltes auf die 
Kapazität der Anionenaustauscher für die Fluoridabtrennung untersucht. Die 
Kapazitätswerte aus Tab. 8 zeigen, dass analog dem Chlorid die 
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Fluoridabtrennung mit schwach basischen Harzen vom Carbonatgehalt der 
Ausgangslösung nur geringfügig beeinflusst wird. Dagegen ist bei dem stark 
basischen Harz Purolite NRW 400 eine starke Abhängigkeit vom Carbonatgehalt 
festzustellen. Eine Senkung des Natriumcarbonatgehaltes von 20 auf 1 g/l führt zu 
einer Kapazitätssteigerung von 0,06 auf 0,82 eq/l Harz. Die Kapazität des Harzes 
bei einem Versuch ohne Natriumcarbonat beträgt 1,18 eq/l Harz und liegt damit 
nur gering unter dem vom Hersteller angegebenen theoretischen Wert von 1,3 eq/l 
Harz. Bei den beiden anderen Harzen lag die Kapazität auch in 
natriumcarbonatfreien Lösungen nur bei 0,19 bzw. 0,28 eq/l Harz und damit 
wesentlich unter den theoretischen Kapazitäten für diese Harze. Bei diesen 
Harzen wurde auch bei der Chloridabtrennung aus carbonathaltigen Lösungen die 
theoretische Kapazität bei weitem nicht erreicht. Diese Untersuchungen zeigen 
somit, dass die erreichbaren Kapazitäten für Chlorid und Fluorid nicht nur von der 
Zusammensetzung der Lösung, sondern auch wesentlich von den Eigenschaften 
der verwendeten Austauscher, insbesondere von seiner Basizität, abhängen. 
 
Tab. 8: Kapazitäten für die Fluoridabtrennung in Abhängigkeit vom Natrium- 
carbonatgehalt der Ausgangslösung 
 
Harz Natriumcarbonatgehalt, [g/l] 
Kapazität, 
[eq/l Harz] 
0 0,19 
1 0,14 Purolite A 100 
20 0,05 
0 0,28 
1 0,11 Amberlite IRA 92 
20 0,03 
0 1,18 
1 0,82 Purolite NRW 400
20 0,06 
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Säulengeometrie 
 
Die Ergebnisse aus den Versuchen mit den kleinen Säulen sind meist nur bedingt 
auf technische Bedingungen übertragbar, da dort Säulen mit einer 
durchschnittlichen Höhe von 80 cm eingesetzt werden. Prinzipiell gilt, dass in 
größeren Säulen mit einem h/d-Verhältnis von 4 bis 6 sich Randströmungen und 
Kanalbildung verringern, und bei längeren Säulen die Verweilzeit der Lösung in 
der Säule sich erhöht, wodurch sich die Kapazität erhöhen kann. Der Einfluss der 
Säulengeometrie auf die Kapazität wurde durch Versuche in verschiedenen 
Säulen mit dem Anionenaustauscher Purolite NRW 400 ermittelt. Für die 
Untersuchungen wurden eine Nutsche sowie 4 unterschiedliche Säulen mit Höhen 
zwischen 3 und 80 cm eingesetzt. Wie Tab. 9 zeigt, sind die Kapazitätswerte in 
allen 4 Säulen annähernd gleich. Selbst eine Säulenhöhe von nur 3,0 cm führt 
nicht zu einer Verringerung der Kapazität. Offensichtlich läuft der 
Ionenaustauschvorgang so schnell ab, dass die Kapazität unter den gewählten 
Versuchsbedingungen von der Verweilzeit nicht beeinflusst wird. Eine niedrigere 
Kapazität tritt nur bei dem Versuch in der Nutsche mit dem sehr niedrigen h/d-
Verhältnis von 0,5 auf. Ursache dafür kann nur die Bildung von Strömungskanälen 
in der Nutsche sein, da in einer Säule mit gleicher Höhe eine deutlich höhere 
Kapazität erreicht wurde.  
 
Tab. 9: Abhängigkeit der Kapazität für die Chloridabtrennung vom h/d-
Verhältnis für Purolite NRW 400 
 
Versuchsapparatur 
Höhe,  
[cm] 
Durchmesser, 
[cm] 
h/d-
Verhältnis 
Kapazität, 
[eq/l Harz] 
Nutsche 3,0 6,0 0,5 0,38 
Säule 3,0 1,7 1,8 0,55 
Säule 11,0 1,7 6,5 0,49 
Säule 22,0 1,7 12,9 0,51 
Säule 80,0 4,6 17,4 0,51 
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Temperatur 
 
Der Temperatureinfluss auf die Austauscherkapazität für die Chloridabtrennung 
wurde mit den zwei stark basischen Harzen Purolite NRW 400 und Purolite A 600 
und den zwei schwach basischen Anionenaustauschern Purolite A 100 und 
Amberlite IRA 92 bei 25°C und bei 50°C untersucht. Wie Tab. 10 zeigt, sank bei 
den stark basischen Harzen die Kapazität mit steigender Temperatur geringfügig. 
Bei dem schwach basischen Anionenaustauscher Purolite A 100 stieg die 
Kapazität mit steigender Temperatur leicht an, während sie sich bei dem Harz 
Amberlite IRA 92 nicht änderte.  
Für die Fluoridabtrennung bei 50°C (2,5 ml/min, Kleinsäule, Ausgangslösung: 20 
g/l Natriumcarbonat, 0,5 g/l Fluorid) wurden für die stark basischen Harze Purolite 
NRW 400 und Purolite A 600 Kapazitätswerte von 0,10 und 0,11 eq/l Harz 
ermittelt, und somit ebenfalls keine eindeutige Abhängigkeit der Kapazität für die 
Fluoridabtrennung von der Temperatur gefunden. 
 
Tab. 10: Kapazität K1, [eq/l Harz] einiger untersuchter Harze für die Chlorid- 
bzw. Fluoridabtrennung bei 25 und 50°C (2,5 ml/min, Kleinsäule, 
Ausgangslösung: 20 g/l Natriumcarbonat, 1 g/l Chlorid bzw. 20 g/l 
Natriumcarbonat, 0,5 g/l Fluorid) 
 
Chloridabtrennung Fluoridabtrennung Anionenaustauscher 
T= 25°C T= 25°C T= 50°C T= 25°C 
Purolite A 600 0,64 0,55 0,11 0,10 
Purolite NRW 400 0,49 0,37 0,10 0,07 
Amberlite IRA 92 0,14 0,14 - - 
Purolite A 100 0,12 0,17 - - 
 
3.1.3.4 Simultane Chlorid- und Fluoridabtrennung aus synthetischen 
Lösungen 
 
In einer weiteren Versuchsreihe wurde die simultane Abtrennung von Chlorid und 
Fluorid aus Natriumcarbonatlösung mit der Fragestellung untersucht, ob sich 
Halogenide bei ihrer simultanen Abtrennung gegenseitig beeinflussen und wie sich 
die Kapazitätswerte bei simultaner und bei separater Abtrennung unterscheiden. 
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Die Untersuchungen erfolgten mit den stark basischen Anionenaustauschern 
Purolite A 600 und Purolite NRW 400. Die Ausgangslösung enthielt 20 g/l Na2CO3, 
1 g/l Chlorid und 0,5 g/l Fluorid. Wie Abb. 9 am Beispiel des Harzes Purolite A 600 
zeigt, unterscheiden sich die Eluationskurven für die simultane Abtrennung von 
Chlorid und Fluorid nur geringfügig von den Vergleichskurven mit jeweils einem 
Anion. Zu Versuchsbeginn werden auch bei der simultanen Abtrennung beide 
Ionen vollständig abgetrennt, d.h. es gibt keine gegenseitige Beeinflussung. Dann 
tritt bei Fluorid der bereits beschriebene „Snow-Plow-Effekt“ auf und das 
ausgetauschte Fluorid wird wieder eluiert.  
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Abb. 9:  Chlorid- und Fluoridgehalte im Eluat bei simultaner bzw. separater 
Abrennung (Purolite A 600, Raumtemperatur, 2,5 ml/min, Kleinsäule, 
Ausgangslösungen: s. S. 21, 22, 37)  
 
Wie Tab. 11 zeigt ergeben sich für die beiden Harze bei der simultanen 
Abtrennung von Chlorid und Fluorid die gleichen Kapazitätswerte wie bei der 
separaten Abtrennung von jeweils nur einem Ion. Der Wert K1 für die 
Fluoridabtrennung entspricht der maximalen Kapazität bis zum Eintreten des 
„Snow-Plow-Effektes“. Zu diesem Zeitpunkt ist die Chloridabtrennung noch nicht 
abgeschlossen. Da die Regenerierlösungen kein Fluorid enthalten kann man 
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schlussfolgern, dass das Fluorid bis zur Sättigung des Austauschers mit Chlorid 
wieder vollständig eluiert wird. Der Kapazitätswert für Fluorid beträgt zum 
Zeitpunkt der Sättigung des Austauschers mit Chlorid <0,01 eq/l Harz. 
 
Tab. 11: Kapazitäten, [eq/l Harz] für Chlorid und Fluorid bei ihrer simultanen 
und separaten Abtrennung (Raumtemperatur, 2,5 ml/min, Kleinsäule, 
Ausgangslösungen s. S. 21, 22, 37) 
 
Na2CO3-Cl--F- Na2CO3-Cl- Na2CO3-F- 
Harz 
Cl-, K1/K2 F-, K1 K1/K2 K1 
Purolite A 600 0,62/0,62 0,09 0,64/0,46 0,10 
Purolite NRW 0,46/0,43 0,05 0,49/0,34 0,06 
 
Die Untersuchungen zeigen, dass die simultane Abtrennung von Chlorid und 
Fluorid aus carbonathaltigen Lösungen mit Anionenaustauschern prinzipiell 
möglich ist. Allerdings kann aufgrund des „Snow-Plow-Effektes“ die Kapazität der 
Harze für beide Anionen in der Regel nicht vollständig genutzt werden. 
 
3.1.3.5 Untersuchungen zur Abtrennung weiterer einwertiger Anionen 
aus Natriumcarbonatlösungen 
 
In dieser Versuchsreihe wurden die Kapazitäten der Harze Purolite A 600 und 
Purolite NRW 400 für die monovalenten Anionen Chlorid, Fluorid, Bromid und 
Nitrat bei der Abtrennung aus natriumcarbonathaltigen Lösungen bestimmt. Die 
Ergebnisse sollen der Klärung der Gesetzmäßigkeiten und Mechanismen für die 
Abtrennung von einwertigen Anionen mittels Ionenaustausch bei einem 
Überschuss an zweiwertigen Anionen dienen.  
Die Bromidbestimmung in den Lösungen erfolgte durch potentiometrische Titration 
mit 0,1N Silbernitratlösung analog der Chloridbestimmung. Das Nitrat wurde mit 
Hilfe einer nitratselektiven Elektrode bestimmt. In der Probelösung wurde mittels 
Zugaben von NaOH- und H2SO4-Lösungen ein pH-Wert von 4,5 eingestellt. Die 
Kalibrierung der Elektrode wurde mit vier Eichlösungen mit 50, 100, 500 und 1000 
mg/l Nitrat und gleicher Matrix (20 g/l Natriumcarbonat) durchgeführt. Die 
Carbonatbestimmung im Eluat erfolgte im Forschungsinstitut für Nichteisen-
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Metalle Freiberg GmbH nach DIN EN 1484-H3 (Verflüchtigung als CO2 und 
Messung im IR-Analysator). 
 
Zunächst wurden die Kapazitäten der Anionenaustauscher Purolite A 600 und 
Purolite NRW 400 für die einwertigen Anionen aus Lösungen folgender 
Zusammensetzungen bestimmt: 
 
1) 20 g/l Natriumcarbonat, 1 g/l Chlorid (aus Natriumchlorid), 
2) 20 g/l Natriumcarbonat, 0,5 g/l Fluorid (aus Natriumfluorid), 
3) 20 g/l Natriumcarbonat, 1 g/l Bromid (aus Natriumbromid), 
4) 20 g/l Natriumcarbonat, 1 g/l Nitrat (aus Natriumnitrat). 
 
Die Durchlaufgeschwindigkeit betrug 2,5 ml/min (150 ml/h).  
Abb. 10 zeigt die Gehalte der Anionen im Eluat bei der separaten Beladung des 
Austauschers Purolite A 600 mit jeweils einem Anion in Abhängigkeit vom 
Lösungsvolumen sowie die aus den Kurven berechneten Kapazitäten K1. Auf den 
Verlauf der Elutionskurve für die Fluoridabtrennung wurde im 3.1.3.2 
eingegangen. Die Form der Eluatkurve für die Chloridabtrennung unterscheidet 
sich von den Kurven für die Nitrat- und Bromidabtrennung dadurch, dass der 
Chloridgehalt im Eluat bereits nach Durchsatz vom 75 ml Lösung auf 0,10 bis 0,15 
g/l anstieg, dann aber über einen längeren Bereich konstant blieb. Der gleiche 
Effekt, allerdings deutlich später und in abgeschwächter Form, trat bei der 
Nitratabtrennung auf. Die Kapazität des Harzes Purolite A 600 steigt in der 
Reihenfolge Fluorid →  Chlorid→  Bromid→  Nitrat. 
 
In Abb. 11 sind die Gehalte der Anionen im Eluat beim Einsatz des Harzes 
Purolite NRW 400 unter den gleichen Bedingungen dargestellt. Bei diesem 
Austauscher tritt der für das Harz Purolite A 600 beschriebenen Effekt der 
unvollständigen Abtrennung von Chlorid (und Nitrat) nicht auf. Offensichtlich 
handelt es sich um ein besonderes Verhalten des Harzes Purolite A 600, das im 
Rahmen dieser Arbeit nicht geklärt werden konnte. Auch bei diesem Harz steigt 
die Kapazität in der Reihenfolge Fluorid →  Chlorid→  Bromid→  Nitrat, wobei die 
Werte im Vergleich zum Austauscher Purolite A 600 niedriger sind. Auf mögliche 
Gesetzmäßigkeiten für die Abtrennung verschiedener einwertiger Anionen mittels 
Ionenaustauschharzen wird im Abschnitt 3.1.4. eingegangen.  
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Abb. 10: Austauschverhalten des Harzes Purolite A 600 bei der Abtrennung 
einwertiger Anionen aus Natriumcarbonatlösung (Raumtemperatur, 
2,5 ml/min, Kleinsäule, Ausgangslösungen s. S. 39) 
 
 
 
Abb. 11:  Austauschverhalten des Harzes Purolite NRW 400 bei der 
Abtrennung einwertiger Anionen aus Natriumcarbonatlösung 
(Raumtemperatur, 2,5 ml/min, Kleinsäule, Ausgangslösungen s. S. 
39)  
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3.1.3.6 Abtrennung verschiedener einwertiger Anionen aus 
Natriumsulfatlösungen 
 
In dieser Versuchsreihe sollte ermittelt werden, ob und in welchem Umfang die Art 
der zweiwertigen im Überschuss vorliegenden Ionen das Austauschverhalten der 
Harze gegenüber den einwertigen Ionen verändert. Unter gleichen Bedingungen 
erfolgten die Untersuchungen in einer Natriumsulfatlösung statt in einer 
Natriumcarbonatlösung. Die Halogenid- sowie Nitratgehalte wurden nach den in 
3.1.2.2 und 3.1.3.5 beschriebenen Methoden analysiert mit der Ausnahme, dass 
Eichlösungen bei Fluorid- und Nitratbestimmung mit Sulfatmatrix eingesetzt 
wurden. Der Sulfatgehalt wurde gravimetrisch über das Ausfällen mit 
Bariumchlorid bestimmt. Zum Einsatz kamen Lösungen mit folgenden 
Zusammensetzungen: 
 
1) 20 g/l Natriumsulfat, 1 g/l Chlorid (aus Natriumchlorid), 
2) 20 g/l Natriumsulfat, 0,5 g/l Fluorid (aus Natriumfluorid), 
3) 20 g/l Natriumsulfat, 1 g/l Bromid (aus Natriumbromid), 
4) 20 g/l Natriumsulfat, 1 g/l Nitrat (aus Natriumnitrat). 
 
Die Durchflussgeschwindigkeit lag bei 2,5 ml/min. 
Eine Carbonatlösung stellt ein natürliches Puffersystem dar, d.h. ihr pH-Wert bleibt 
annährend konstant bei einem Zusatz von H+ oder OH--Ionen. Dagegen ist eine 
Natriumsulfatlösung kein Puffersystem. Zur Minimierung des Einflusses des pH-
Wertes wurde dieser in allen Lösungen durch Zugabe von NaOH auf 11,0 und 
damit in die Größenordnung der carbonathaltigen Lösungen eingestellt. Abb. 12 
und 13 zeigen die Gehalte an einwertigen Ionen im Eluat bei jeweils separater 
Abtrennung nur einer Ionenart aus der Natriumsulfatlösung mit den Austauschern 
Purolite A 600 und Purolite NRW 400.  
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Abb. 12:  Austauschverhalten des Harzes Purolite A 600 bei der Abtrennung 
einwertiger Anionen aus Natriumsulfatlösung (Raumtemperatur, 2,5 
ml/min, Kleinsäule, Ausgangslösungen s. S. 42) 
 
 
Abb. 13: Austauschverhalten des Harzes Purolite NRW 400 bei der 
Abtrennung einwertiger Anionen aus Natriumsulfatlösung 
(Raumtemperatur, 2,5 ml/min, Kleinsäule, Ausgangslösungen s. S. 
42) 
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Auch bei den Versuchen mit sulfathaltigen Lösungen steigen beim Einsatz des 
Austauschers Purolite A 600 die Gehalte an Chlorid, Bromid und Nitrat im Eluat 
bereits vor Erreichen der Kapazitätsgrenze an (Abb. 12). Allerdings tritt der Effekt 
in sulfathaltigen Lösungen im Vergleich zur carbonathaltigen Lösung in 
abgeschwächter Form auf.  
Für beide untersuchten Austauscher sind die Kapazitäten für Chlorid, Bromid und 
Nitrat bei Abtrennung aus sulfathaltigen Lösungen deutlich niedriger als aus 
carbonathaltigen Lösungen (Tab. 12). Für die Fluoridabtrennung trat dagegen kein 
deutlicher Unterschied für die zwei untersuchten Systeme auf. Die niedrigeren 
Kapazitäten bei den Natriumsulfatlösungen deuten darauf hin, dass Sulfate von 
den Anionenaustauschern besser aufgenommen werden als Carbonate. In der 
Untersuchung des Systems Na2SO4-NaCl wurde bei der Beladung neben Chlorid 
auch Sulfat bestimmt. Auch bei Sulfat trat der „Snow-Plow-Effekt“ auf, d.h. im 
Eluat wurden teilweise höhere Sulfatgehalte als in der Ausgangslösung gefunden. 
Abb. 14 zeigt beispielhaft die Sulfatgehalte im Eluat  bei der Chloridabtrennung 
aus Natriumsulfatlösung mit dem Harz Purolite A 600. Nach 150 ml Lösung betrug 
der Sulfatgehalt des Eluats 14,57 g/l und war damit höher als der Sulfatgehalt der 
Ausgangslösung (13,83 g/l). Erst nach weiteren 200 ml Lösung sank die 
Sulfatkonzentration auf den Ausgangsgehalt, d.h. ab diesem Moment erfolgte 
keine Eluation des bereits aufgenommenen Sulfats aus dem Harz. Aus den 
Regenerierwasseranalysen wurden die K2-Werte für Sulfat von 1,26 eq/l Harz  für 
Purolite A 600 und 0,94 eq/l Harz für Purolite NRW 400 für das System Na2SO4-
NaCl berechnet, d.h. das Sulfat wird nicht vollständig durch das Chlorid aus dem 
Harz verdrängt. Offensichtlich stellt sich im Harz ein Gleichgewicht zwischen 
Sulfat und Chlorid ein.   
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Abb. 14: Sulfat- und Chloridgehalte im Eluat (Purolite A 600, Raumtemperatur, 
2,5 ml/min, Kleinsäule, Ausgangslösung: 20 g/l Natriumsulfat, 1 g/l 
Chlorid)  
 
Tab. 12: Vergleich der Kapazitäten K1, [eq/l Harz] für die 
Halogenidabtrennung aus carbonat- und sulfathaltigen Lösungen 
 
Purolite NRW 400  Purolite A 600  
Anion 
Na2CO3-Matrix Na2SO4-Matrix Na2CO3-Matrix Na2SO4-Matrix 
Fluorid 0,07 0,07 0,10 0,13 
Chlorid 0,49 0,27 0,64 0,35 
Bromid 0,59 0,38 0,90 0,61 
Nitrat 0,61 0,46 0,92 0,73 
 
Wie Tab. 12 zeigt, steigt auch bei der Abtrennung aus natriumsulfathaltigen 
Elektrolyten die Kapazität der Harze in der Reihenfolge Fluorid →  Chlorid →  
Bromid →  Nitrat. Die Kapazitäten sind aber im Vergleich zur Abtrennung aus 
carbonathaltigen Lösungen niedriger (Ausnahme Kapazität für Fluoridabtrennung 
bei dem Harz Purolite A 600), d.h. die Art der zweiwertigen im Überschuss 
vorliegenden Ionen beeinflusst die Kapazität der Harze gegenüber der für die 
einwertigen Ionen. Diese Aussage gilt auch dann noch, wenn Chlorid und Fluorid 
nicht in den gleichen Massenanteilen [g/l], sondern in der gleichen Molarität der 
Lösung vorliegen, wie eine Abschätzung unter Berücksichtigung der in Abb. 8 
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dargestellten Abhängigkeit der Kapazität der Austauscher für Chlorid von der 
Carbonatkonzentration zeigt. Die Kapazitätswerte für die beiden Harze für 
monovalente Anionen stimmen sowohl im Carbonat- als auch im Sulfatsystem mit 
den aus der Literatur bekannten Selektivitätsreihen für stark basische 
Anionenaustauschern vom Typ I überein (Tab. 3). 
 
 
Abb. 15: Regenerierung des mit einwertigen Anionen beladenen Harzes 
Purolite A 600 (Raumtemperatur, 2,5 ml/min, Kleinsäule, 8% NaOH) 
 
In Abb. 15 sind die Gehalte an Chlorid, Bromid bzw. Nitrat in der 
Regenerierlösung bei Regenerierung mit 8% NaOH-Lösung dargestellt. Wie Abb. 
15 zeigt, verläuft die Regenerierung umso langsamer, ja höher die Kapazität und 
damit das Bindungsvermögen des Harzes für das entsprechende Ion ist.  
Bei den Versuchen mit natriumcarbonathaltigen Lösungen stellt sich der pH-Wert 
der Ausgangslösung in Abhängigkeit von der Natriumcarbonatkonzentration ein, 
so dass in diesem System aufgrund der Pufferwirkung des Systems der Einfluss 
des pH-Wertes nicht untersucht werden kann. Deshalb erfolgten entsprechende 
Versuche für die Chloridabtrennung aus Natriumsulfatlösungen. Für die 
Untersuchungen wurden in der Ausgangslösung pH-Werte von 9, 10, 11 und 12 
durch Zugabe von NaOH eingestellt. Alle anderen Bedingungen blieben dabei 
unverändert. Abb. 16 zeigt die Änderungen des pH-Wertes im Eluat bei 
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Verwendung des Harzes Purolite A 600 während der Beladung. Für das Harz 
Purolite NRW 400 sehen die Kurven analog aus. 
 
 
Abb. 16: Änderung des pH-Wertes bei der Beladung von Purolite A 600 
(Raumtemperatur, 2,5 ml/min, usgangslösung: 20 g/l Natriumsulfat,  
 1 g/l Chlorid) 
 
Bei allen Versuchen stieg zu Beginn der pH-Wert im Eluat auf ca. 13,5, blieb dann 
annähernd konstant und sank mit der Erschöpfung des Harzes auf den pH-Wert 
der Ausgangslösung. Ursache für den Anstieg des pH-Wertes ist der Austausch 
der Cl-- und SO42--Ionen gegen OH--Ionen (Abb. 16). Da sich wie gezeigt bei 
Einsatz von neutralen bzw. alkalischen Ausgangslösungen während des 
Ionenaustauschprozesses in der Säule immer der gleiche pH-Wert einstellt, ist die 
Kapazität des Harzes auch unabhängig vom pH-Wert der Ausgangslösung. Eine 
Änderung ist erst bei stark sauren Lösungen zu erwarten, da dann die 
freigesetzten OH--Ionen in der Säule mit den H+-Ionen zu undissoziiertem Wasser 
reagieren und so dem System entzogen werden.  
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3.1.4. Zusammenhänge zwischen den Eigenschaften der Ionen und 
dem Ionenaustauschverhalten  
 
Wie bereits beschrieben stimmte bei den eigenen Versuchen mit stark basischen 
Anionenaustauschern für die Anionen Fluorid, Chlorid, Bromid und Nitrat die 
Reihenfolge der Kapazitäten mit den in der Literatur angegebenen 
Selektivitätsreihen überein. Nach verschiedenen Literaturquellen [103-109, 111, 
112, 117, 118] wird die Ionenaustauscherselektivität, insbesondere bei 
gleichgeladenen Ionen, von der Ionenhydratation beeinflusst. In diesem Abschnitt 
soll deshalb untersucht werden, ob es einen Zusammenhang zwischen den 
experimentell bestimmten Kapazitäten der Harze für einwertige Anionen und den 
Hydratationsparametern der entsprechenden Ionen gibt.  
Unter Ionenhydratation versteht man die Summe energetischer und struktureller 
Änderungen, die beim Übergang eines gasförmigen Ions in die wässrige Phase 
unter der Bildung einer homogenen Lösung mit bestimmter Zusammensetzung 
und Struktur auftreten [119]. Bei der Beschreibung der Ionenhydratation werden 
verschiedene Effekte, wie energetische Effekte, Volumenänderungen, 
Änderungen der Wasserstruktur und kinetische Eigenschaften, in Betracht 
gezogen.  
Häufig wird die Ionenaustauscherselektivität über Änderungen der Gibbs’schen 
Hydratationsenergie erklärt [107, 109-110, 117-118]. Die Selektivität eines 
Anionenaustauschers für ein monovalentes Anion ist demnach von der Änderung 
seiner Gibbs’schen Hydratationsenergie beim Übergang aus der umgebenden 
Lösung in die Harzphase abhängig. Wird die Hydratation einer 
thermodynamischen Betrachtung unterzogen, so ist ein Ion umso stärker 
hydratisiert, je stabiler seine Assoziation mit Wassermolekülen ist [119], d.h. je 
negativer die freie Hydratationsenergie eines Ions ist, desto stärker ist das Ion 
hydratisiert. Für stark hydratisierte Ionen mit sehr negativen freien 
Hydratationsenergien ist thermodynamisch ihr Verbleib in der umgebenden 
Lösung günstiger als für schwach hydratisierten Ionen. Dagegen erreichen die 
weniger hydratisierten Anionen ihren thermodynamisch stabileren Zustand indem 
sie in die Harzphase übergehen [109, 117-118].  
Im Abschnitt 3.1.1. wurden einige Theorien zur Selektivität des Ionenaustausches 
beschrieben, die die Ionenhydratation als einen der Einflussparameter auf die 
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Ionenselektivität betrachten. Aus der Eisenman-Theorie (s. Gl. (3)) folgt, dass die 
gesamte Änderung der freien Energie bei Ionenaustauschprozessen aus zwei 
Anteilen besteht. Der erste Anteil beschreibt den Einfluss des elektrostatischen 
Feldes eines Ionenaustauschers auf seine Selektivität, während der zweite den 
Einfluss der Ionenhydratation berücksichtigt. Wie bereits im Abschnitt 3.1.1. 
erwähnt hat bei den handelsüblichen stark basischen Anionenaustauschern vor 
allem das zweite Glied auf der rechten Seite der Gleichung (3) den größten 
Einfluss auf die Selektivität. Für den Ionenaustausch von gleichgeladenen 
Anionen an einem stark basischen Anionenaustauscher gilt deshalb (s. S.16-17): 
BA
A
B GGG Δ−Δ≈Δ        (5) 
Anderseits gibt es einen Zusammenhang zwischen der thermodynamischen 
Gleichgewichtskonstante kB/A und der Änderung der Gibbs’schen Energie ΔGB/A 
bei einem Ionenaustauschprozess [105]: 
A
B
A
B kRTG ln−=Δ        (6) 
Die thermodynamische Gleichgewichtskonstante für die einwertigen Gegenionen 
wird bei einer Vernachlässigung von Elektrolytadsorption und -desorption sowie 
der Quellungsänderung beim Ionenaustausch nach folgender Formel berechnet 
[103]: 
B
A
B
A
A
B
A
B
B
A
A
B
A
B X
X
f
f
X
X
f
f
a
a
a
ak ⋅⋅⋅=⋅=      (7) 
 Aa , Ba   Aktivitäten der Ionen A und B in der wässrigen Phase 
Aa Ba   Aktivitäten der Ionen A und B in der Harzphase  
Af , Bf   Aktivitätskoeffizienten der Ionen A und B in der wässrigen Phase 
Af , Bf  Aktivitätskoeffizienten der Ionen A und B in der Harzphase 
AX , BX  Gehalte an Ionen A und B in der wässrigen Phase 
AX , BX  Gehalte an Gegenionen in der Harzphase 
Aus den Gleichungen (5) und (6) kann man den folgenden Zusammenhang 
feststellen:  
RT
GGk AB
A
B
)(ln Δ−Δ≈       (8) 
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Für die untersuchten Ionenaustauschsysteme (gleiche Ausgangsform der gleichen 
Ionenaustauscher, gleiche Ausgangsgehalte an Carbonat, das im Überschuss 
vorliegt, gleiche Temperatur u.s.w.) kann man annehmen, dass ΔGA eine 
Konstante ist. ΔGB ist dann proportional der Änderung der Gibbs’schen 
Standardhydratationsenergie des Ions B, ΔGh,B0 (s. 3.1.1.). Daraus ergibt sich der 
folgende Zusammenhang zwischen dem Logarithmus der Selektivitätskonstante 
und der Gibbs’schen Standardhydratationsenergie des auszutauschenden Anions 
B ΔGh,B0:  
RT
G
k Bh
A
B
0
,ln
Δ≈        (9) 
Die Gibbs’sche Standardhydratationsenergie setzt sich aus der 
Standardhydratationsenthalpie und der Standardhydratationsentropie zusammen: 
BhBhBh STHG ,
0
,
0
, Δ−Δ=Δ       (10) 
Daraus folgt: 
0
,
0
,ln BhBh
A
B STHk Δ−Δ≈       (11) 
Die Theorie, die in [105-108] beschrieben wurde, lässt sich, analog der Theorie 
von Eisenman mit der Gleichung (9) ausdrücken. Dabei sollen vor allem die 
strukturellen Effekte bei der Hydratation eine entscheidende Rolle spielen [105-
108]. In der Gleichung (11) ist vor allem der Entropie-Parameter für die 
strukturellen Änderungen verantwortlich. 
In [107] wurden die experimentell bestimmten Trennfaktoren der monovalenten 
Anionen mit einem stark basischen Anionenaustauscher in der OH--Form und die 
aus der Literatur bekannten Hydratationsparameter, u.a. die 
Standardhydratationsentropie korreliert. Eine exponentielle Abhängigkeit zwischen 
dem Trennfaktor und der Standardhydratationsentropie wurde erhalten. 
Darüber hinaus folgt aus der Gregor-Theorie [103-104, 111] eine lineare 
Abhängigkeit des Logarithmus der Gleichgewichtskonstante von der Differenz der 
Volumina der hydratisierten Gegenionen A und B in der Harzphase (s. (2)). Für 
den Fall, dass die Harze in der gleichen Form (OH-) vorliegen, gilt der Ausdruck: 
RT
V
k Bh
A
B
,ln
Δ≈          (12) 
 50
Betrachten wir die Ionenaustauschreaktionen unter den Bedingungen der eigenen 
Untersuchungen (s. 3.1.2.2, 3.1.3.5) am Beispiel der Chloridabtrennung aus 
natriumcarbonathaltiger Lösung. Die folgenden Reaktionen laufen ab: 
−−−− +↔+ OHClClOH       (13) 
mit der entsprechenden Gleichgewichtskonstante 
−
−
OH
Clk  und 
−−−− +↔+ OHCOCOOH 22 2323 ,     (14) 
mit der Gleichgewichtskonstante
−
−
OH
COk 23 . 
Der Austausch von HCO3--Ionen wird bei der Betrachtung des 
Ionenaustauschsystems in dieser Arbeit nicht berücksichtigt. Zum einen liegt bei 
einem pH-Wert der Ausgangslösung von 11 über 70% des Carbonates in der 
CO32--Form vor (s. Abb. 1). Zum anderen, bleibt das Verhältnis der Anteile an 
CO32--Ionen zu den Anteilen an HCO3--Ionen für alle Ionenaustauschversuche im 
Natriumcarbonatsystem konstant (gleiche Carbonatgehalte, gleiche pH-Werte der 
Ausgangslösungen). Die Lage des Gleichgewichts des gesamten 
Ionenaustauschprozesses, damit die erzielten Kapazitäten für monovalente 
Anionen werden durch diese zwei Gleichgewichtskonstanten bestimmt: 
−
−
−
−
−−− =
OH
CO
OH
Cl
OHCOCl k
k
k
2
3
2
3 ln
ln
ln
//
      (15) 
Da die Carbonatgehalte der Ausgangslösungen mehr als zehnfach höher liegen 
als die Halogenidgehalte (bzw. Nitratgehalte), kann man annehmen, dass die 
Aktivitätskoeffizienten (s. (7)) des Carbonates konstant sind. Dann kann man 
annehmen, dass 
−
−
OH
COk 23  unter den angegebenen Bedingungen eine Konstante für 
alle Versuche für die Abtrennung der monovalenten Anionen aus 
natriumcarbonathaltigen Lösungen ist: 
constk
OH
CO =
−
−2
3
ln        (16) 
Dies bedeutet, dass die in den eigenen Versuchen beobachteten Kapazitätsreihen 
für die monovalenten Anionen vor allem von dem Verhältnis der 
−
−
OH
Xkln -Werte 
bestimmt werden, wo X- - Chlorid, Fluorid, Bromid oder Nitrat sind. Am Beispiel 
des Chlorides und Bromides kann man dies folgendermaßen ausdrücken:  
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//
//   (17) 
In natriumsulfathaltigen Lösungen liegt ein Überschuss an Sulfationen vor. Analog 
dem Natriumcarbonatsystem kann man die Gleichung (17) für das 
Natriumsulfatsystem schreiben: 
−
−
−
−
−
−
−
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−
−
−
−
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−−− ==
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k
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k
k
k
k
k
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.
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2
4
2
4
2
4
//
//   (18) 
Aus den Gleichungen (9) und (15) folgt am Beispiel der Chloridabtrennung aus der 
natriumcarbonathaltigen Lösung: 
0
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0
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3
2
3
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−
−
−
−
−
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k
     (19) 
Analog gilt aus (11) und (15): 
0
,
0
,
0
,
0
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3
2
3
2
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k
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bzw. aus (12) und (15): 
−
−
−
−
−
−
Δ
Δ≈
2
3
2
3 ,
,
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COh
Clh
OH
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V
V
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       (21) 
Unter der Berücksichtigung der Annahme (16) und den oben ausgeführten Gl. (19-
21) kann man schlussfolgern, dass ein Zusammenhang zwischen den in eigenen 
Untersuchungen beobachteten Kapazitäten und den Hydratationsparametern der 
monovalenten Anionen vorliegen soll.  
In Tab. 13 sind die Gibbs’schen Standardhydratationsenergien für die 
untersuchten Anionen zusammengestellt. Dabei unterscheiden sich zwar die 
Zahlenwerte aus verschiedenen Literaturquellen voneinander, die Reihenfolge 
bleibt aber erhalten. Betrachtet man die monovalenten Anionen, so hat das Fluorid 
die negativste und das Nitrat die positivste Gibbs’sche Hydratationsenergie. Für 
die untersuchten zweiwertigen Anionen hat das Carbonat eine stärker negative 
Gibbs’sche Hydratationsenergie als das Sulfat.  
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Tab. 13: Gibbs’sche Standardhydratationsenergien (ΔGh,i0) für die 
untersuchten Anionen bei T= 298,15 K 
 
ΔGh,i0, [kJ/mol] 
Anion 
[117] [120] [116] 
CO32- -1310 -1315 k. A. 
SO42- -951 -1080 k. A 
F- -447 -465 -448 
Cl- -330 -340 -322 
Br- -301 -315 -301 
NO3- -289 -300 -272 
 
Wie Abb. 17 zeigt, besteht ein logarithmischer Zusammenhang zwischen den 
Gibbs’schen Standardhydratationsenergien der untersuchten einwertigen Anionen 
und den experimentell bestimmten Kapazitätswerten (s. Gl. (19)). Die 
Koeffizienten sowie die Bestimmtheitsgrade der Regressionsgleichungen für die 
Abtrennung der Anionen aus Natriumsulfat- und Natriumcarbonatlösungen sind in 
Tab. 14 dargestellt. 
 
Abb. 17: Abhängigkeit der Kapazitäten für monovalente Anionen von ihren 
Gibbs’schen Standardhydratationsenergien, ΔGh,i0 
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Tab. 14: Koeffizienten (a, b) sowie Bestimmtheitsgrad der Regressions-
gleichungen für die Abhängigkeit der Logarithmen der Kapazitäten 
der Harze für monovalente Anionen von ihren Gibbs’schen Standard-
hydratationsenergien entsprechend der Gleichungen (ln K = a∗x + b) 
 
Natriumsulfatlösung Natriumcarbonatlösung 
Harz 
a b R2 a b R² 
Purolite A 600 0,0101 2,6191 0,9612 0,0140 4,2459 0,9923 
Purolite NRW 400 0,0113 2,5819 0,9983 0,0138 3,7923 0,9823 
 
Wenn man die Gibbs’schen Standardhydratationsenergien des Carbonats und des 
Sulfats (Tab. 13) und die K2-Werte für Carbonat aus 3.1.2.3 und für Sulfat aus 
3.1.3.6 miteinander vergleicht, kann man schlussfolgern, dass für zweiwertige 
Anionen der gleiche Zusammenhang besteht wie für einwertige. Das Carbonat mit 
einer stärker negativen Standardhydratationsenergie hat auch eine geringere 
Kapazität als das Sulfat.  
Abb. 17 und Tab. 14 zeigen, dass sowohl die Steigungen als auch die 
Absolutglieder der Regressionsgeraden in den carbonathaltigen Lösungen größer 
im Vergleich zu den natriumsulfathaltigen Lösungen sind. Um dies zu erklären 
muss man die Gleichungen (17) und (18) miteinander vergleichen. Da in den 
eigenen Untersuchungen 
−
−
−
− >
OH
CO
OH
SO kk 2324 lnln , sind die beobachteten 
Kapazitäten für die einwertigen Anionen in Natriumcarbonatlösungen immer 
geringer als in Natriumsulfatlösungen. Die Selektivitätsreihe dagegen bzw. die 
Kapazitätsreihe bleibt erhalten, da diese vor allem durch das Verhältnis der 
−
−
OH
Xkln -Werte für verschiedene monovalente Anionen bestimmt wird. 
Dagegen hat die Harzsorte offensichtlich keinen Einfluss sowohl auf die 
Steigungen als auch auf die Absolutglieder der Geraden. 
In Tab. 15 sind die Änderungen der Standardhydratationsentropie (ΔSh,i0) für die 
untersuchten Anionen dargestellt. Wie man sieht, stimmt die Reihe der steigenden 
Kapazitäten aus eigenen Untersuchungen (s. Tab. 12): Fluorid →  Chlorid →  
Bromid →  Nitrat nicht mit der Reihe der steigenden ΔSh,i0 [113, 117]: Fluorid →  
Chlorid →  Nitrat →  Bromid überein. Das Bromid hat laut Tab. 15 eine weniger 
negative Standardhydratationsentropie als Nitrat.  
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Tab. 15: Standardhydratationsentropie (ΔSh,i0) für die untersuchten Anionen 
bei T= 298,15 K  
 
ΔSh,i0, [J/(K*mol)] 
Anion 
[113] [117] 
CO32- -259 -266,3 
SO42- -199 -219,8 
F- -150 -128,6 
Cl- -87 -71,6 
NO3- -77 -70,8 
Br- -70 -56,2 
 
Die Standardhydratationsentropie stellt einen der Parameter dar, der die 
Einwirkung der Ionen auf die Wasserstruktur beschreibt, enthält aber auch viele 
andere nichtstrukturelle Effekte, wie z.B. elektrostatische Wechselwirkungen 
zwischen den Wasserdipolen und Ionen, Volumenänderungen, Immobilisation der 
Wassermoleküle durch ihre Einbindung in der Hydratationshülle eines Ions. Es ist 
schwierig, diese einzelnen Entropiebeiträge zu trennen. Aus diesem Grund kann 
man allein aus dieser Nichtübereinstimmung der Reihe der steigenden 
Kapazitäten für die untersuchten monovalenten Anionen mit der Reihe der 
steigenden Standardhydratationsentropien keine Schlussfolgerungen über den 
Einfluss der strukturellen Effekte bei der Hydratation auf das 
Ionenaustauschverhalten ziehen. Anderseits, wenn man die Werte für freie 
Standardhydratationsenthalpie (s. Tab. 13), Standardhydratationsentropie bei 
einer Temperatur von 298,15 K (s. Tab. 15) und Standardhydratationsenthalpie (s. 
Tab. 16) für die untersuchten monovalenten Anionen betrachtet, kann man 
schlussfolgern, dass der Entropie-Beitrag gegenüber dem Beitrag der Enthalpie (s. 
Gl. (10)) gering ist. 
In [109] wurde gezeigt, dass die für handelsübliche stark basische 
Anionenaustauscher charakteristische Selektivitätsreihe (steigend) ClO4- →  I- →  
Br- →  Cl- mit der Reihe der steigenden Standardhydratationsenthalpien 
übereinstimmt. Wie in 3.1.3.6 berichtet, steigen die Kapazitäten in eigenen 
Untersuchungen in der Reihenfolge: Fluorid →  Chlorid →  Bromid →  Nitrat. In der 
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gleichen Reihenfolge sinken auch die Absolutwerte der 
Standardhydratationsenthalpien (ΔHh,i0) dieser Anionen.  
 
Tab. 16: Standardhydratationsenthalpien (ΔHh,i0) einiger untersuchter Anionen 
bei T= 298,15 K [117] 
 
Anion ΔHh,i0, [kJ/mol] 
CO32- -1390 
SO42- -1018 
F- -486 
Cl- -352 
Br- -318 
NO3- -310 
 
 
Abb. 18: Abhängigkeit der Kapazitäten für monovalente Anionen von ihren 
freien Standardhydratationsenthalpien, ΔHh,i0 
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Tab. 17: Koeffizienten (a, b) sowie Bestimmtheitsgrad der Regressions-
gleichungen für die Abhängigkeit der Logarithmen der Kapazitäten 
der Harze für monovalente Anionen von ihren Standard-
hydratationsenthalpien entsprechend der Gleichungen (ln K = a∗x + 
b) 
 
Natriumsulfatlösung Natriumcarbonatlösung Harz 
a b R2 a b R² 
Purolite A 600 0,0093 2,4429 0,9640 0,0129 4,0010 0,9949 
Purolite NRW 400 0,0104 2,3767 0,9967 0,0127 3,5463 0,9826 
 
Abb. 18 und Tab. 17 zeigen die logarithmische Abhängigkeit der Kapazitäten der 
untersuchten Harze für die einwertigen Anionen Fluorid, Chlorid, Bromid und Nitrat 
aus den eigenen Untersuchungen von ihren Standardhydratationsenthalpien (s. 
Gl. (20)). Die in Tab. 17 dargestellten Koeffizienten zeigen, analog den 
Koeffizienten aus Tab. 14, dass die Werte für a und b für die Austauscher Purolite 
A 600 und Purolite NRW 400 in Natriumcarbonatlösungen sehr ähnlich sind und 
höher als die Koeffizienten für die beiden Austauscher in Natriumsulfatlösungen 
liegen. Die Koeffizienten in Natriumsulfatlösung sind für die zwei untersuchten 
Harze ebenfalls vergleichbar.  
In Tab. 18 sind die Werte der Grenzvolumen der hydratisierten Ionen dargestellt, 
die durch Kompressibilitätsmessungen bestimmt wurden. Dabei wird 
angenommen, dass die Wassermoleküle der Hydratationshülle durch das 
elektrische Feld des Ions bereits maximal komprimiert werden und bei der 
Druckerhöhung nur die Wassermoleküle außerhalb der Hydrathülle 
zusammengedrückt werden. Die Kompressibilität einer Elektrolytlösung ist damit 
geringer als die des Wassers.  
 
Tab. 18: Partielle molare Volumina einiger Anionen in ihrem hydratisierten 
Zustand bei unendlicher Verdünnung, bestimmt aus 
Kompressibilitätsmessungen bei T = 298,15 K [113] 
 
Anion Vh,i∞, [cm³/mol] 
CO32- 267,2 
SO42- 214,0 
F- 125,5 
Cl- 72,9 
Br- 61,9 
NO3- 48,1 
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In Abb. 19 sind die Logarithmen der Kapazitätswerte der eigenen Untersuchungen 
in Abhängigkeit von dem über Kompressibilitätsmessungen bestimmten partiellen 
molaren Volumen dargestellt. Es ergibt sich wiederum ein logarithmischer 
Zusammenhang (s. Gl. (21) unter der Berücksichtigung der auf S. 15 formulierten 
Annahme, dass die Volumina der hydratisierten Gegenionen in der Harz- und 
Lösungsphase konstant sind).  
 
Abb. 19: Abhängigkeit der Kapazitäten für monovalente Anionen von partiellen 
molaren Volumina Vh,i∞, bestimmt aus der Messung der 
Kompressibilität der Elektrolytlösungen  
 
Tab. 19:  Koeffizienten (a, b) sowie Bestimmtheitsgrad der Regressions-
gleichungen für die Abhängigkeit der Logarithmen der Kapazitäten 
der Harze für monovalente Anionen von ihren partiellen molaren 
Volumina im hydratisierten Zustand (ln K = a∗x + b) 
 
Natriumsulfatlösung Natriumcarbonatlösung Harz 
a b R2 a b R² 
Purolite A 600 -0,0226 0,7706 0,9732 -0,0322 1,7249 0,9640 
Purolite NRW 400 -0,0251 0,5033 0,9942 -0,0323 1,3522 0,9942 
 
Auch für die Abhängigkeit der Kapazitäten für monovalente Anionen von den aus 
Kompressibilitätsmessungen bestimmten partiellen molaren Volumina findet man 
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die gleichen Tendenzen für die zwei unterschiedlichen Systeme. Wiederum 
beeinflusst die Austauschersorte das Absolutglied der Gleichung und die 
zweiwertige Matrix den Anstieg, wobei die Kurven für die carbonathaltige Lösung 
steiler sind.  
Zusammenfassend kann man feststellen, dass ein eindeutiger Zusammenhang 
zwischen den Ionenhydratationsparametern wie Gibbs’sche Standardhydratations-
energie, Standardhydratationsenthalpie sowie partielles Hydratationsvolumen der 
monovalenten Anionen Chlorid, Fluorid, Bromid und Nitrat und den in eigenen 
Versuchen mit stark basischen Anionenaustauschern erhaltenen Kapazitäten 
besteht. Die Kapazitäten für monovalente Anionen steigen in der Reihenfolge 
Fluorid →  Chlorid →  Bromid →  Nitrat. Diese Reihe stimmt mit den in der 
Literatur angegebenen Selektivitätsreihen für stark basische Anionenaustauscher 
überein (s. Tab. 3). 
In der Literatur gibt es bisher keine eindeutige Erklärung dafür, auf welcher Weise 
das Ionenaustauschverhalten durch die Hydratationsprozesse beeinflusst wird. 
Wie bereits erwähnt folgt aus den eigenen Untersuchungen ebenso wie aus der 
Literatur, dass bei stärker hydratisierten Anionen der Verbleib in der 
Lösungsphase thermodynamisch günstiger ist. Dadurch wird ihr Übergang in die 
Harzphase erschwert  und führt so zu einer geringeren Selektivität bzw. Kapazität 
des Harzes für diese Ionen. Vermutlich ist der Grund für ein solches Verhalten, 
dass die Hydratationshüllen der ausgetauschten Gegenionen bei ihrem Übergang 
aus der Ausgangslösung in die Harzphase deformiert werden. Dies ist für die 
Ionen mit hohen Gibbs’schen Standardhydratationsenergien energetisch 
ungünstiger. Somit liegt die Erklärung der Eisenman - Theorie am nächsten mit 
der Ausnahme, dass eine Deformation der Hydrathüllen und keine vollständige 
Dehydratation vermutet wird [121]. Für diese Erklärung sprechen folgende 
Gründe. Die Lösung in der Harzphase unterscheidet sich von der umgebenden 
Lösung durch eine höhere Ionenkonzentrationen [105, 109, 111, 122]. Nach 
Miščenko [122] nimmt die Ionenhydratation mit steigender Konzentration ab. 
Außerdem wird das Harzpolymer ebenfalls hydratisiert und dadurch die 
Wassermoleküle der Porenflüssigkeit in der Harzphase stark polarisiert [123-124]. 
Dies hat zur Folge, dass die Hydratationshüllen der Ionen in der Harzphase 
deformiert werden. Dabei werden vermutlich die Hydratationshüllen der stärker 
hydratisierten Ionen in geringerem Maß geändert als die von den weniger 
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hydratisierten Ionen, da es energetisch ungünstiger ist. Einige Hinweise hierfür 
findet man in der Literatur [125]. Allerdings gibt es bisher keine Angaben über die 
Hydratationshüllen im Spezialfall der monovalenten Anionen in der Phase der 
handelsüblichen stark basischen Anionenaustauscher. 
Aus der Molekularsimulation im System Wasser / quartäres Methylammonium-Ion 
/ Halogenid wurde festgestellt, dass die Entfernung zwischen dem N-Atom des 
Ammoniumions und dem stark hydrophilen Fluorid (0,85 nm) im Vergleich zum 
weniger hydrophilen Chlorid (0,74 nm) und Bromid (0,73 nm) am größten ist [126]. 
Aus der Molekularsimulation in der Gasphase folgte allerdings das umgekehrte 
Verhalten: Die Distanz zwischen Fluorid und dem N-Atom war mit 0,32 nm 
geringer als zwischen Bromid und N-Atom (0,39 nm). Dies kann auf die größere 
Hydratationshülle des Fluorids zurückzuführen sein, die eine Annährung des 
Fluorids und der fixierten Anionenaustauschergruppe erschwert. Vermutlich kann 
man dadurch auch den sogenannten „Snow - Plow - Effekt“ erklären, der bei der 
Fluoridabtrennung aus Natriumcarbonatlösungen auftritt. Das Fluorid kann durch 
andere in der Ausgangslösung enthaltene Anionen leicht aus der Harzphase 
verdrängt werden, weil seine Bindung mit der Amingruppe des 
Anionenaustauschers wegen der „Abschirmung“ durch die Wassermoleküle der 
Hydratationshülle schwach ist.  
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3.2. Nanofiltration 
3.2.1. Theoretische Grundlagen der Ionenselektivität der 
Nanofiltration  
 
Um Mechanismus der Selektivität von Nanofiltrationsmembranen gegenüber 
einwertigen Anionen zu verstehen, wird zunächst der Transport der gelösten 
Stoffe über eine Nanofiltrationsmembran betrachtet. In der Literatur wird am 
häufigsten die sogenannte erweiterte Nernst-Planck-Gleichung zur Beschreibung 
der Transportvorgänge bei der Nanofiltration benutzt [127-128, 75-76, 83]. Diese 
Gleichung erfasst die diffusiven, konvektiven und elektromigrativen 
Transportanteile und wird in vereinfachter Form wie folgt dargestellt: 
 
i
M
iM
i
M
i
i
M
iM
i
M
ii dx
d
TR
Fz
Dc
dx
dc
DvcJ ϕ⋅⋅
⋅⋅⋅−⋅−⋅=   (22) 
 
Ji  molarer spezifischer Strom der Komponente i 
ciM Konzentration der Komponente i in der Membranphase 
ν Strömungsgeschwindigkeit 
DiM Diffusionskoeffizient der Komponente i in der Membran 
xi Längenkoordinate 
zi Ladung der Komponente i 
F Faraday-Konstante 
R Gaskonstante 
T Temperatur 
ϕM Potential der Membran 
 
Die Nernst-Plancksche Gleichung enthält mehrere Parameter, die man, wenn 
überhaupt, nur sehr aufwendig experimentell bestimmen kann, wie ϕM und DiM. 
Aus diesem Grund ist der praktische Nutzen dieser Gleichung für Aussagen über 
das Trennverhalten der Nanofiltrationsmembranen begrenzt.  
Für die Abtrennung von monovalenten Anionen aus Lösungen mit gleicher Matrix, 
unter gleichen Betriebsbedingungen und mit der gleichen Nanofiltrationsmembran 
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können in der Gleichung (22) nur die Parameter Diffusionskoeffizient DiM und 
Konzentration in der Membranphase ciM variieren.  
Die Diffusionskoeffizienten in der Membranphase DiM unterscheiden sich 
allerdings von den tabellierten Werten für verdünnte wässrige Lösungen. Dies ist 
darauf zurückzuführen, dass in den feinporigen Nanofiltrationsmembranen 
Wechselwirkungen zwischen den Porenwänden und den Ionen erfolgen [75]. In 
der Literatur wird aber angenommen, dass die Diffusionskoeffizienten in der 
Membranphase sich von den Koeffizienten in der wässrigen Lösung durch einen 
für alle Spezies gleichen Faktor unterscheiden [75], bzw. dass ihr Verhältnis beim 
Übergang in die Membranphase gleich bleibt [129]. Einige Autoren benutzen diese 
Diffusionskoeffizienten zur Erklärung der Selektivitätsreihen bei der Nanofiltration. 
Die Ionen bzw. Salze mit niedrigeren Diffusionskoeffizienten werden von 
Membranen besser zurückgehalten [130]. In [129] wird allerdings berichtet, dass 
Versuche, die relativen Permeabilitäten für monovalente Anionen bei 
Umkehrosmosemembranen mit Hilfe ihrer Diffusionskoeffizienten vorherzusagen, 
gescheitert sind. 
Die Ionenkonzentrationen in der Membranphase ciM unterscheiden sich aufgrund 
der selektiven Eigenschaften der aktiven Membranschicht von den 
entsprechenden Konzentrationen der zu trennenden Lösungen. Sie sind in der 
Regel experimentell nicht bestimmbar, so dass in der Gleichung (22) nur 
Näherungswerte aus Schätzungen eingesetzt werden können. 
Zunehmend wird für die Erklärung der Ionenselektivität von 
Nanofiltrationsmembranen neben dem Donnangleichgewicht [75-76, 83], das vor 
allem für den bevorzugten Transport von monovalenten Ionen gegenüber 
mehrwertigen Ionen verantwortlich ist, auf den Effekt des dielektrischen 
Ausschlusses als einen der Ionenverteilungsmechanismen an der Phasengrenze 
Feed/Membran zurückgegriffen. Dieser steht in einem unmittelbaren 
Zusammenhang mit der Ionenhydratation [131-136]. Der Effekt beruht darauf, 
dass sich die Dielektrizitätskonstanten der Feedlösung und der Membranphase 
(sowohl des Polymers als auch der Lösung in den Membranporen) in Folge der 
Hydratation des Membranpolymers voneinander unterscheiden. Diese Hydratation 
geschieht nach [138] in zwei Hauptschritten:  
Zunächst wird die erste festgebundene Wassermonoschicht auf der 
Polymeroberfläche adsorbiert. Auf dieser Schicht wird eine nächste Wasserschicht 
 62
adsorbiert, die aus schwach gebundenen Wassermolekülen besteht. Das von 
einer Polymermembran adsorbierte Wasser hat eine höhere Viskosität und eine 
geringere Dielektrizitätskonstante im Vergleich zum freien Wasser [138]. Die 
relative Dielektrizitätskonstante für Wasser beträgt 78,36 (bei T = 25°C), für die 
meisten bekannten Polymere liegt sie zwischen 2 und 6 [123]. Die Werte für die 
Dielektrizitätskonstante der Flüssigkeit innerhalb der Poren einer 
Nanofiltrationsmembran wurden von verschiedenen Autoren sehr unterschiedlich 
abgeschätzt. In [133] wird ein Wert von 31 angegeben, während nach [137] die 
Dielektrizitätskonstante der Membranporenlösung nur knapp unter dem Wert der 
umgebenden Lösung liegen soll. Beim Ionentransfer durch die Phasengrenze aus 
einer Phase mit größerer Dielektrizitätskonstante in eine Phase mit geringerer 
Dielektrizitätskonstante entsteht eine Potentialbarriere die ionenspezifisch ist. 
Dieses Potential wird nach [133, 137] durch die Änderung der Hydratationsenergie 
eines Ions bei seinem Transfer zwischen zwei Phasen mit unterschiedlichen 
Dielektrizitätseigenschaften bestimmt.  
Unter gleichen Bedingungen haben stärker hydratisierte Ionen eine höhere 
Energiebarriere als weniger hydratisierte Ionen zu überwinden.  
Einige Autoren machen vor allem den Siebeffekt für den Ionenrückhalt bei der 
Nanofiltration verantwortlich. Sie verwenden die Hydratationsradien der Ionen in 
wässrigen Lösungen für die Erklärung der unterschiedlichen Rückhalte u.a. auch 
von monovalenten Ionen [130, 140].  
Eine Auswertung der Literatur zeigt, dass trotz verschiedener Ansätze der 
Mechanismus der Ionenselektivität der Nanofiltrationsmembranen gegenüber 
einwertigen Ionen bisher nicht eindeutig geklärt werden konnte. 
 
3.2.2. Durchführung der experimentellen Untersuchungen 
 
Ziel waren grundlegende Untersuchungen zur Abtrennung von Chlorid- und 
Fluoridionen aus natriumcarbonathaltigen Lösungen mittels Nanofiltration. Zur 
weiteren Aufklärung der Einflussparameter und Gesetzmäßigkeiten der 
Nanofiltration erfolgten außerdem Versuche zur Abtrennung von weiteren 
monovalenten Anionen (Bromid und Nitrat) aus natriumcarbonat- und 
sulfathaltigen Lösungen. 
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3.2.2.1 Versuchsanlage 
 
Die Nanofiltrationsversuche erfolgten an der Membran-Labor-Anlage P-28 der 
Firma CM-Celfa Membrantrenntechnik AG (Schweiz). Das Schema der Anlage ist 
in Abb. 20 dargestellt. 
 
 
Abb. 20: Schema der Membran-Labor-Anlage P 28 [Firma CM-Celfa 
Membrantrenntechnik AG, Schweiz] 
 
Der Vorlagebehälter (Edelstahl) für die Ausgangslösung hat ein Volumen von 500 
ml. Mittels Thermostat kann die Temperatur der Lösung bis auf maximal 90°C 
eingestellt und konstant gehalten werden. Über eine Zahnradpumpe mit 
Drehzahlregelung wird die Probelösung zu der Flachmembranzelle und das 
Retentat zurück in den Vorlagebehälter gefördert. Dabei kann die Lösung nur im 
Kreislauf geführt werden, d.h., die Membranfiltrationsversuche werden im Batch-
Betrieb durchgeführt. Die Anlage wurde in der Cross-Flow-Technik betrieben. Die 
Überströmungsgeschwindigkeit bei dieser Anlage liegt zwischen 0,77 und 0,84 
m/s. Die Membranzelle hat einen Durchmesser von 75 mm. Die effektive 
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Membranfläche beträgt 28 cm². Der Betriebsdruck von maximal 35 bar wird mit 
Stickstoff im Vorlagebehälter aufgebracht.  
Kleinanlagen dieser Art werden vor allem für grundlegende Untersuchungen für 
die Möglichkeiten der Trennung verschiedener Ionen, zur Abschätzung der 
Trennraten sowie für die Bestimmung der Einflüsse der Versuchsparameter Druck, 
Temperatur und Überströmungsgeschwindigkeit benutzt. Eine Übertragung der 
Ergebnisse auf technische Anwendungen ist dagegen aufgrund der geringen 
Membranfläche nur bedingt möglich. 
Da die nach Gl. (25) berechneten Carbonatrückhalte, die nach Gl. (29) 
berechneten Carbonatverluste und die nach Gl. (30) berechneten 
Chloridabreicherungsraten durch das Totvolumen der Anlage verfälscht werden, 
wurde dieses in Vorversuchen bestimmt. Das in eigenen Versuchen bestimmte 
Totvolumen der Anlage P 28 beträgt 30 ± 4 ml. 
 
3.2.2.2 Methodik der experimentellen Arbeiten 
 
Alle untersuchten Membranen wurden vor dem Versuch zwei Tage in 
vollentsalztem Wasser gequollen. Danach wurde der Wasserfluss bei einer 
Temperatur von 35°C, einem Druck von 30 bar und einer 
Überströmungsgeschwindigkeit∗ von 0,83 m/s (im Weiteren als 
Standardbedingungen bezeichnet) gemessen. Zur Konditionierung der 
Membranen für die aufzubereitende Lösung wurden zunächst jeweils 500 ml 
Ausgangslösung unter den Standardbedingungen durch die Membran gelassen 
und dabei der Permeatfluss bestimmt. Bei diesem Prozess kommt es zur 
Kompaktierung der Membranen. Danach wurden die eigentlichen 
Nanofiltrationsversuche durchgeführt, wobei sowohl die Permeatflüsse als auch 
die Trennverhalten aller Membranen bestimmt wurden. 
Der Carbonatgehalt wurde durch Titration mit 0,1N Schwefelsäure mit Methylrot 
als Indikator bestimmt. Die Bestimmung von Chlorid, Bromid, Fluorid, Nitrat und 
Sulfat erfolgte nach den gleichen Analysenverfahren wie bei den 
Ionenaustauschversuchen (s. 3.1.2.2, 3.1.3.5, 3.1.3.6).  
                                                 
∗ Die Überströmungsgeschwindigkeit kann man durch die Einstellung der Drehzahl der 
Zahnradpumpe regulieren. 
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3.2.3. Experimentelle Ergebnisse 
3.2.3.1 Transmembranfluss mit VE-Wasser 
 
Hauptauswahlkriterium für die Membranen war ihre Stabilität in alkalischen 
Lösungen. Es wurden 7 Nanofiltrationsmembranen, die über einen weiten pH-
Bereich stabil sind, untersucht (Tab. 20).  
 
Tab. 20: Eigenschaften der untersuchten Membran (Herstellerangaben) 
 
Membran Material Hersteller 
p,  
[bar]
max. 
T, 
[°C] 
Rückhalt, 
 
[%] 
H2O-
Fluss 
[l/(m²∗h)]
pH 
CM-Celfa 
CML-HS-030 PES
∗ CM-Celfa  
30 - 
40  95 
NaCl: 25-35 
Na2SO4: 
85-95
k. A. 0-14
CM-Celfa 
CMS-KX-034 Komposit CM-Celfa 
max. 
35 70 NaCl: 35 k. A. 0-14
CM-Celfa 
CML-HS-010 PES CM-Celfa 
30 - 
40 95 
NaCl: 10-20 
Na2SO4: 40-
70
k. A. 0-14
Koch MPF-
34 Komposit 
Koch 
Membrane 
System  
max. 
35 70 NaCl:  35 60 0-14
Nadir NF-
PES-10 PES 
Microdyn-
Nadir 
GmbH 
k. A. 95 
NaCl: 5-15 
Na2SO4: 30-
60 
200-400 0-14
Nadir N30F PES 
Microdyn-
Nadir 
GmbH 
k. A. 95 
NaCl: 25-35 
Na2SO4: 85-
95 
40-70 0-14
FuMATech 
FTF-6-200 PES 
FuMA-Tech 
GmbH 
max. 
40 85 
Trenngrenze 
200 Dalton∗∗ 65 1-14
 
Zunächst wurden Versuche mit vollentsalztem Wasser bei Standardbedingungen 
mit allen Membranen durchgeführt (Abb. 21). Wie Abb. 21 zeigt bleibt bei den 
Versuchen mit Wasser der transmembrane Fluss über die Versuchsdauer nahezu 
                                                 
∗Polyethersulfon 
∗∗Dalton ist eine Einheit der relativen Molekülmasse, die einem 1/12 der Masse eines 12 C-
Kohlenstoffatoms oder 1,66018*10-24 g entspricht.  
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konstant. Aus den Messungen des Wasserflusses wurden die 
Membrankonstanten nach folgender Gleichung berechnet [75, 127]:  
p
v
A OHV Δ=
2         (23) 
OHv 2  Wasserfluss durch eine Membran 
Av Membrankonstante 
Δp Druckdifferenz 
  
Tab. 21: Membrankonstanten – Mittelwerte aus Einzelversuchen mit VE-
Wasser unter den Standardbedingungen  
 
Membran AV, [l/(m²∗h∗bar)]
CM-Celfa CML-HS-010 7,2 
Nadir NF-PES-10 4,9 
Koch MPF-34 2,3 
CM-Celfa CMS-KX-034 2,1 
Nadir N30F 1,4 
CM-Celfa CML-HS-030 1,1 
FuMA-Tech FTF-6-200 0,9 
 
 
Abb. 21: Transmembraner Wasserfluss unter den Standardbedingungen 
(Mittelwerte aus Einzelversuch) 
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Tab. 21 zeigt, dass bei 35°C und 30 bar mit der Membran CM-Celfa CML-HS-010 
ein 8-fach höherer Wasserfluss im Vergleich zur Membran FuMA-Tech FTF-6-200 
erreicht wird. Auch aus Abb. 21 sieht man, wie stark die Unterschiede in den 
Wasserflüssen bei den verschiedenen untersuchten Membranen sind. 
Wie in 3.2.2.2 beschrieben, wurde vor jedem Nanofiltrationsversuch zunächst der 
Wasserfluss unter den Standardbedingungen gemessen. Bei diesen 
Reproduktionsmessungen des transmembranen Wasserflusses traten teilweise 
starke Schwankungen auf. Tab. 22 zeigt die relativen Standardabweichungen aus 
Reproduzierversuchen für drei untersuchte Nanofiltrationsmembranen. In der 
zweiten Spalte der Tabelle sind die relativen Standardabweichungen für alle 
Messungen dargestellt, die über einen weiten Zeitabschnitt mit Membranen aus 
unterschiedlichen Produktionschargen durchgeführt wurden, während die dritte 
Spalte die relativen Standardabweichungen für die Messungen mit betriebsneuen 
Membranen aus gleicher Charge zeigt.  
Nach [76] können die Schwankungen der Membraneigenschaften auf 
Inhomogenitäten in der Membranstruktur zurückgeführt werden. Deshalb dürften 
diese Schwankungen in einer Laborfiltrationsanlage mit einer kleinen 
Membranfläche größer sein als in einer industriellen Anlage mit einer wesentlich 
größeren Membranfläche. Darüber hinaus hatte auch die Lagerung der 
Membranen einen Einfluss auf die Membraneigenschaften. Nach einer 
Lagerungszeit von wenigen Monaten wurde eine Steigerung des Wasserflusses 
beobachtet. Nach Hersteller (Microdyn - Nadir GmbH) kann dies auf den Angriff 
der Bakterien zurückzuführen sein. Auch in [141] wurden die Änderungen des 
Wasserflusses durch eine Nanofiltrationsmembran nach ihrer Lagerung 
beobachtet.  
 
Tab. 22: Relative Standardabweichungen aus den Reproduziermessungen 
des transmembranen Wasserflusses (Standardbedingungen) 
 
Membran 
Alle Messungen, 
 
[%] 
gleiche Charge, 
betriebsneu 
[%] 
 
Nadir NF-PES-10 23 max. 7,5 
 
Nadir N30F 31 max. 12 
 
Koch MPF-34 41 max. 15 
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3.2.3.2 Carbonatrückhalt 
 
Zur Bestimmung des Carbonatrückhalts der Membranen wurden Versuche unter 
den Standardbedingungen mit 17 g/l Carbonat aus Natriumcarbonat im Feed 
durchgeführt. 500 ml Feed wurde in den Vorlagebehälter der Membran-Labor-
Anlage gegeben. Jeweils 50 ml Permeat bis zum Erreichen der 
Gesamtpermeatmenge von 400 ml wurde abgenommen (insgesamt 8 Mal). Zur 
Bestimmung des Permeatflusses wurde die Zeit t gemessen, die zur Permeation 
von 50 ml Lösung notwendig ist, und daraus der Permeatfluss npv , , [l/(m²∗h)] nach 
folgender Formel berechnet: 
 
nM
nP
nP tA
V
v ⋅=
,
,        (24) 
  
MA  28∗10-4 [m²] effektive Membranfläche 
nPV ,  50∗10
-3 [l] Permeatvolumen n 
nt  Zeit für die Permeation von 50 ml Lösung 
 
Der Carbonatrückhalt für jede einzelne Permeatabnahme 
−2
3CO
nR , [%] wurde nach 
folgender Formel bestimmt: 
1001 2
3
2
3
2
3
,
, ⋅
⎥⎥⎦
⎤
⎢⎢⎣
⎡ −= −
−
−
CO
nR
CO
nPCO
n
c
c
R       (25) 
      
−2
3
,
CO
nPc  Carbonatgehalt des Permeats für die Permeatabnahme n 
−2
3
,
CO
nRc  Carbonatgehalt des Retentats für eine Permeatabnahme n 
n (n = 1...8) Nummer der Permeatabnahme 
 
Eine zwischenzeitliche Probenahme des Retentats bis zum Erreichen der 
Gesamtpermeatmenge war aus konstruktiven Gründen nicht möglich. Deshalb 
wurde der Carbonatgehalt des jeweiligen Retentats 
−2
3
,
CO
nRc , [g/l] aus 
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Carbonatgehalten des Retentats für die vorherige Probenahme∗ 
−
−
2
3
1,
CO
nRc  und 
Carbonatgehalten des Permeats 
−2
3
,
CO
nPc und nach der folgenden Formel berechnet:  
nR
nP
CO
nPnR
CO
nRCO
nR V
VcVc
c
,
1,1,1,1,
,
2
3
2
3
2
3 −−−− ⋅−⋅=
−−
−
    (26) 
−
−
2
3
1,
CO
nRc  Carbonatgehalt des Retentats für die Permeatabnahme n-1 
1, −nRV  Retentatvolumen für die Permeatabnahme n-1 
−2
3
,
CO
nPc  Carbonatgehalt im Permeat für die Permeatabnahme n 
nPV ,  50∗10-3 [l] Permeatvolumen n 
nRV ,  Retentatvolumen für die Permeatabnahme n 
 
Das Retentatvolumen für die Permeatabnahme n VR,n, [l] ergibt sich aus dem 
Retentatvolumen für die vorherige Probenahme n-1 VR,n-1 und dem 
Permeatvolumen VP,n-1: 
1,1,, −− −= nPnRnR VVV        (27) 
 
Die nach der oben beschriebenen Methode ermittelten Rückhaltewerte für 
Carbonat in Abhängigkeit von Carbonatgehalten im Retentat, berechnet nach Gl. 
(26) sind in Abb. 22 dargestellt. Die Carbonatrückhalte der verschiedenen 
Membranen unterscheiden sich bei diesen Versuchen stark. Während die 
Membranen Koch MPF-34 und FuMA-Tech FTF-6-200 Carbonatrückhalte von 
über 90% hatten, lagen die Carbonatrückhalte von Nadir N30F und CM-Celfa 
CML-HS-030 bei 60% bzw. 55%. Die Rückhalte der Membranen CM-Celfa-CML-
HS-010 und Nadir NF-PES-10 lagen unter 50%. Die sieben untersuchten 
Nanofiltrationsmembranen können in drei Gruppen eingeteilt werden:  
 
1) Membranen mit hohem Carbonatrückhalt und niedrigem Permeatfluss 
(Koch MPF-34, FuMA-Tech FTF-6-200, CM-Celfa CMS-KX-034), 
                                                 
∗Für die erste Probe (n =1) wird anstelle des Carbonatgehaltes im Retentat 
−2
3
,
CO
nRc der 
Carbonatgehalt des Feeds in die Formel (25) eingesetzt. nRV ,  für die erste Permeatabnahme ist 
immer gleich dem Feedvolumen.  
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2) Membranen mit niedrigem Carbonatrückhalt und hohem Permeatfluss 
(Nadir NF-PES-10, CM-Celfa CML-HS-010),  
3) Membranen mit mittleren Werten für Permeatfluss und Rückhalt (CM-Celfa 
CML-HS-030, Nadir N30F). 
 
Für die weiteren Untersuchungen wurde aus jeder Gruppe jeweils eine Membran 
ausgewählt und zwar folgende:  
 
1) Koch MPF-34 (Koch Membrane System, Inc.), 
2) Nadir N30F (Nadir Filtration),  
3) Nadir NF-PES-10 (Nadir Filtration). 
 
 
Abb. 22: Abhängigkeit der Rückhalte vom Carbonatgehalt des Feeds 
(Standardbedingungen, 17 g/l Carbonat im Feed). 
 
Abb. 22 zeigt, dass die Carbonatrückhalte mit steigender Carbonatkonzentration 
im Feed sinken. Nach [83] lässt sich dies damit erklären, dass zur Einhaltung des 
Donnangleichgewichtes mit steigender Feedkonzentration die Ionenkonzentration 
in den Membranporen und damit im Permeat zunimmt. Außerdem werden die 
Festionen in der Membranstruktur durch die Gegenionen des Feeds abgeschirmt, 
wodurch die Ionenselektivität der Membran sinkt [83, 143]. 
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Abb. 23: Abhängigkeit des Permeatflusses vom Carbonatgehalt im Feed 
(Standardbedingungen, 17 g/l Carbonat im Feed) 
 
In Abb. 23 ist der transmembrane Fluss in Abhängigkeit vom Carbonatgehalt des 
Feeds dargestellt. Die höchsten Werte hat die Membran Nadir NF-PES-10 
(maximal 166 l/(m²∗h)). Deutlich niedriger sind die Flüsse von CML-HS-010 
(maximal 90 l/(m²∗h)). Bei allen anderen Membranen liegt der Permeatfluss unter 
50 l/(m²∗h). Wie Abb. 23 zeigt, sinkt der Permeatfluss bei allen Membranen mit 
der Aufkonzentrierung des Carbonats im Feed. Diese Tendenz ist typisch für die 
Nanofiltration und lässt sich mit Hilfe der Gleichung für den Lösungsmitteltransport 
erklären [75, 127]:  
)(
2
πΔ−Δ⋅= pAv VOH       (28) 
OHv 2  Wasserfluss durch eine Membran 
Av Membrankonstante 
Δp Druckdifferenz 
Δπ die Differenz des osmotischen Druckes zwischen Feed und Permeat 
 
Mit der Zunahme der Konzentration im Feed steigt die osmotische Druckdifferenz 
zwischen Permeat und Feed, wodurch sich der transmembrane Fluss verringert.  
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Die Ergebnisse zeigen, dass Membranen mit hohen Permeatflüssen niedrige 
Carbonatrückhalte haben. Grund dafür sind die unterschiedlichen 
Vernetzungsgrade der Polymere in den Membranen. Eine starke Vernetzung führt 
zu einem guten Rückhalt für die größeren Ionen, bewirkt aber anderseits einen 
geringen Permeatfluss.  
 
3.2.3.3 Nanofiltrationsversuche im System Na2CO3-NaCl 
 
Ziel dieser Versuchsreihe war die Bestimmung des Trennverhaltens und der 
Permeatflüsse der drei ausgewählten Nanofiltrationsmembranen im System 
Na2CO3-NaCl. Die Ausgangslösung enthielt jeweils 20 g/l Natriumcarbonat und 1 
g/l Chlorid (aus Natriumchlorid). Die Nanofiltrationsversuche erfolgten unter den 
Standardbedingungen. Die Membran Koch MPF-34 hat im Vergleich zu den 
Membranen Nadir N30F und Nadir NF-PES-10 deutlich höhere Carbonatrückhalte 
(s. Abb. 22). Deshalb wurde in den Nanofiltrationsversuchen mit dieser Membran 
jeweils 350 ml Feed eingesetzt. Zum einen vermeidet man dadurch eine starke 
Verringerung des Permeatflusses durch eine Carbonataufkonzentrierung im 
Retentat (s. Abb. 23), zum anderen erzielt man die Carbonatgehalte im Retentat, 
die mit deren der zwei anderen Nanofiltrationsmembranen vergleichbar sind.  
Mit der Nanofiltration sollten die monovalenten Anionen mit dem Permeat 
ausgeschleust und die zweiwertigen Ionen im Retentat aufkonzentriert werden. 
Für einen technischen Einsatz des Trennverfahrens sollte das erhaltene Retentat 
(Konzentrat) nach einer Verdünnung auf den Ausgangsgehalt wiederverwertet 
werden. Durch diese Verdünnung werden die Konzentrationen der Halogenide 
bzw. andere monovalente Anionen im Retentat weiter verringert. Die 
Carbonatrückhalte der untersuchten Nanofiltrationsmembranen sind zwar im 
Vergleich zu den Rückhalten an monovalenten Anionen hoch, erreichen aber nicht 
100%, d.h., ein Teil der Carbonate des Feeds wird mit dem Permeat 
ausgescheust. Um die Anionentrennung in Mehrstoffsystemen mittels 
Nanofiltration quantitativ zu beschreiben, werden neben den Rückhalten die 
Abreicherungsraten für die monovalenten Anionen durch den Nanofiltrationschritt 
und nachfolgende Verdünnung sowie die Verluste der zweiwertigen Anionen mit 
dem Permeat berechnet. 
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Der Carbonatverlust für die Permeatabnahme n 
−2
3CO
nL , [%] wurde aus den 
Carbonatgehalten des Feeds und des Permeats nach folgender Formel bestimmt: 
100
)(
2
3
2
3
2
3 1
,,
⋅⋅
⋅
= −
−
−
∑
=
F
CO
F
n
i
iP
CO
iP
CO
n
Vc
Vc
L     (29) 
−2
3
,
CO
iPc  Carbonatgehalt im Permeat für die Permeatabnahme i 
−2
3CO
Fc  Carbonatgehalt im Feed 
FV  Feedvolumen 
iPV ,  Permeatvolumen für die Permeatabnahme i 
n (n = 1…8) Nummer der Permeatabnahme  
    
Die Chloridabreicherungsrate für die Permeatabnahme n 
−Cl
nE , [%] wurde nach 
folgender Formel berechnet: 
100, ⋅−= −
−−
−
Cl
F
Cl
nverdünnt
Cl
FCl
n c
cc
E       (30) 
−Cl
Fc  Chloridgehalt im Feed 
−Cl
nverdünntc ,  Chloridgehalt des verdünnten Retentat 
 
Den Chloridgehalt des Retentats nach seiner Verdünnung 
−Cl
nverdünntc , , [g/l] bestimmt 
man nach der Gleichung:  
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Das für die Verdünnung des Retentats auf den Carbonatausgangsgehalt 
notwendige Wasservolumen VerdünnungnOHV ,2 [l] wurde nach der folgenden Formel 
berechnet: 
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Abb. 24 zeigt die Abreicherungsraten für Chlorid sowie die Carbonatverluste 
berechnet nach der oben beschriebenen Methode, in Abhängigkeit vom 
Carbonatgehalt des Feeds (Retentats), bestimmt nach der Formel (26). 
 
 
Abb. 24: Carbonatverluste und Abreicherungsraten (Standardbedingungen, 
Feed: 20 g/l Natriumcarbonat, 1 g/l Chlorid, Mittelwerte aus drei 
Einzelversuchen) 
 
Koch MPF-34 ist die dichteste der drei untersuchten Membranen und hat damit die 
höchsten Rückhalte sowohl für Carbonat als auch für Chlorid (s. Tab. 22). Das 
Chlorid wird somit vor allem durch die Rückverdünnung des Retentats mit dem 
hohen Carbonatgehalt abgereichert und nicht während der Nanofiltration. Der 
hohe Carbonatrückhalt hat relativ niedrige Carbonatverluste im rückverdünnten 
Retentat zur Folge. Um eine hohe Chloridabreicherung mit dieser Membran zu 
erreichen, muss man das Feed möglichst stark aufkonzentrieren (s. Abb. 24).  
Bei den Membranen Nadir N30F und Nadir NF-PES-10 wird das Chlorid bereits 
während der Nanofiltration abgereichert. Die Membranen Nadir N30F und Nadir 
NF-PES-10 haben negative Rückhalte, d.h. im Permeat findet man höhere 
Chloridgehalte als im Retentat. Diese Erscheinung wird in der Literatur mehrfach 
beschrieben [78, 81-83, 127]. Der negative Rückhalt eines monovalenten Anions 
in einem Stoffsystem, das aus einwertigen und zweiwertigen Anionen sowie einem 
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gemeinsamen einwertigen Kation besteht, ist dadurch zu erklären, dass die 
meisten industriell verfügbaren Nanofiltrationsmembranen in den Lösungen mit 
pH-Werten von 5 und höher negative Oberflächenladungen besitzen (s. 2.8.). Die 
monovalenten Kationen permeieren deshalb unbehindert durch die 
Nanofiltrationsmembran, während mehrwertige Anionen von der 
Membranoberfläche elektrostatisch abgestoßen werden. Dies führt dazu, dass in 
diesem System zur Einhaltung des elektrostatischen Gleichgewichtes 
(Donnangleichgewicht) zwischen der Feed- und Permeatseite einwertige Anionen 
bevorzugt durch die Membran transportiert werden müssen. Mit zunehmendem 
Gehalt an zweiwertigen Anionen im Feed ist der Antrieb für die monovalenten 
Anionen, für die Einhaltung des Donnangleichgewichts auf der Permeatseite 
transportiert zu werden, so groß, dass es zum „negativen Rückhalt“ kommt, d.h., 
die monovalenten Anionen werden gegen ihre Konzentrationsgradienten 
transportiert [83]. Trotz steigender Abreicherungsraten für Chlorid darf man das 
Feed bei den Membranen Nadir N30F und Nadir NF-PES-10 nicht stark 
aufkonzentrieren, weil sonst die Carbonatverluste mit dem Permeat zu hoch 
werden. Betrachtet man Abb. 24, so erzielt man mit der Membran Nadir N30F bei 
einer Carbonatkonzentration im Feed von 18 g/l eine 63%-ige 
Chloridabreicherung, während der Carbonatverlust bei 22% liegt. Konzentriert 
man das Feed weiter bis auf 24 g/l Carbonat, steigt die Chloridabreicherung zwar 
auf 85%, der Carbonatverlust erreicht aber 40%. Bei der Membran Nadir NF-PES-
10 liegen die Abreicherungsraten für Chlorid und die Carbonatverluste sehr nah 
beieinander: wird das Chlorid auf 67% abgereichert, so beträgt der 
Carbonatverlust 54% (Abb. 24).  
Zur Bestimmung der Reproduzierbarkeit des Verfahrens wurde jeder Versuch aus 
dieser Versuchsreihe unter Standardbedingungen mit der Membranen aus der 
gleichen Produktionscharge dreimal wiederholt. In Tab. 22 sind die Mittelwerte 
sowie die relativen Standardabweichungen der Permeatflüsse und Rückhalte aus 
drei Einzelversuchen dargestellt. Die dargestellten Werte beziehen sich auf die 
Gesamtmenge des erzeugten Permeats. Analog den Ionenaustauschversuchen 
wurde die Reproduzierbarkeit der eigenen Nanofiltrationsversuche nur für drei 
Membranen im N2CO3-NaCl-System bestimmt. 
Der Permeatfluss gesamtPv , , [l/(m²∗h)] wurde nach folgender Formel berechnet: 
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Für die Membranen Nadir N30F und Nadir NF-PES-10 n = 8 in den Gleichungen 
(36, 37), während für die Membran Koch MPF-34 n = 5.  
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Tab. 23:  Permeatflüsse und Rückhalte sowie ihre Standardabweichungen aus 
3 Einzelversuchen mit betriebsneuen Membranen aus gleicher 
Charge (p = 30 bar, T = 35°C, Feed: 20 g/l Natriumcarbonat, 1 g/l 
Chlorid) 
 
Koch MPF-34 Nadir N30F Nadir NF-PES-10 
 Mittel-
wert 
rel. 
Standardabw.
[%] 
Mittel-
wert 
rel. 
Standardabw. 
[%] 
Mittel-
wert 
rel. 
Standardabw. 
[%] 
Permeatfluss 
[l/(m²*h)] 17 8 34 19 113 6 
Chlorid- 
rückhalt, [%] 37 5 -15 14 -12 15 
Carbonat- 
rückhalt, [%] 91 1 50 8 29 14 
 
Analog dem Wasserfluss (s. Tab. 22) waren die Schwankungen des 
Permeatflusses bei den untersuchten Membranen aus verschiedenen 
Produktionschargen bzw. nach der Membranlagerung von wenigen Monaten 
deutlich höher als bei den fabrikneuen Nanofiltrationsmembranen aus gleichen 
Produktionschargen (s. Tab. 22). Für das Na2CO3-System z.B. überschritten die 
relativen Standardabweichungen der Permeatflüsse bei den Membranen Nadir 
N30F und NF-PES-10 30%, während bei Koch MPF-34 die relative 
Standardabweichung des Permeatflusses für die Membranen aus verschiedenen 
Produktionschargen mit 15% mehr als zweifache des entsprechenden Wertes aus 
Tab. 23 beträgt.  
 
3.2.3.4 Einfluss von Temperatur und Druck auf die Nanofiltration im 
System Na2CO3-NaCl 
 
In einer weiteren Versuchsreihe wurde der Einfluss von Druck und Temperatur auf 
den Permeatfluss und das Trennverhalten im System Natriumcarbonat-
Natriumchlorid untersucht. Die Versuche wurden mit 20 g/l Natriumcarbonat und 1 
g/l Chlorid im Feed durchgeführt. Die Membranen wurden bei folgenden 
Bedingungen untersucht:  
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1) 35°C, 30 bar (Standardbedingungen),  
2) 50°C, 30 bar,  
3) 35°C, 20 bar. 
 
Abb. 25 zeigt die Abhängigkeit des Permeatflusses von der Temperatur. Bei allen  
untersuchten Membranen ist der Fluss bei 50°C höher als bei 35°C. Bei einer 
Temperaturerhöhung sinkt die Viskosität des Wassers, so dass der 
Lösungsmitteltransport durch die Membran steigt. Nach [108] betragen die 
Wasserviskositäten bei 35°C und 50°C entsprechend 0,720∗10-3 Pa∗s und 
0,572∗10-3 Pa∗s. Bei der Nanofiltrationsmembran Koch MPF-34 lag die Änderung 
des Permeatflusses innerhalb des Fehlerbereiches (s. Tab. 23). Wie Tab. 24 
zeigt, betragen die Verhältnisse des Permeatflusses bei 50°C, vp50°C zum 
Permeatfluss bei 35°C, vp35°C (s. Abb. 25) für die Membran Nadir N30F 1,8 und für 
Nadir NF-PES-10 2,1. Vermutlich ändern sich die Polymerstrukturen dieser 
Membranen mit einer Temperatursteigerung von 35°C auf 50°C, was eine stärkere 
Permeatflusszunahme als bei der Membran Koch MPF-34 zur Folge hat.  
 
Tab. 24: Verhältnis der Permeatflüsse bei 35°C und 50°C (p = 30 bar, Feed: 
20 g/l Natriumcarbonat und 1 g/l Chlorid) 
 
Membran vp50°C/vp35°C 
Nadir N30F 1,8 
Nadir NF-PES-10 2,1 
   
In Abb. 26 ist die Abhängigkeit des Permeatflusses vom Druck bei einer 
konstanten Temperatur von 35°C dargestellt. Während der Fluss durch die 
Nanofiltrationsmembran Koch MPF-34 entsprechend den theoretischen 
Erwartungen mit zunehmendem Druck ansteigt (s. Gl. (28)), liegt die 
Flussänderung bei den Membranen Nadir N30F und Nadir NF-PES-10 innerhalb 
des Fehlerbereiches.  
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Abb. 25: Abhängigkeit des Permeatflusses von der Temperatur (p = 30 bar, 
Feed: 20 g/l Natriumcarbonat, 1 g/l Chlorid) 
 
 
Abb. 26: Abhängigkeit des Permeatflusses vom Druck (T = 35°C, Feed: 20 g/l 
Natriumcarbonat, 1 g/l Chlorid) 
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Tab. 25-28 zeigen die Parameter für das Trennverhalten der 
Nanofiltrationsmembranen für die unterschiedlichen Versuchsbedingungen. Diese 
Werte beziehen sich auf die gesamte Menge des erzeugten Permeats. Die 
Carbonat- und Chloridrückhalte wurden nach den Gleichungen (34) und (35), 
berechnet. Die Carbonatverluste wurden nach den Gleichungen (29) bestimmt, 
wobei n = 8 für die Membranen Nadir N30F und Nadir NF-PES-10 und n = 5 für 
die Membran Koch MPF-34. Die Chloridabreicherungsraten wurden nach Gl. (30) 
berechnet mit dem Unterschied, dass die Chloridgehalte des verdünnten 
Retentates nach folgender Gleichung bestimmt wurden: 
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3CO
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Kc  Chloridgehalt des Konzentrates 
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Tab. 25: Carbonatrückhalte und -verluste bei einem Druck von 30 bar und 
Temperaturen von 35 und 50°C (Feed: 20 g/l Natriumcarbonat,  
1 g/l Chlorid) 
 
 
Koch MPF-34 
 
Nadir N30F 
 
Nadir NF-PES-10 
T=35°C T=50°C T=35°C T=50°C T=35°C T=50°C
RCarbonat, [%] 91 76 49 46 27 32 
Carbonatverlust, [%] 6 17 39 41 56 52 
 
Tab. 26: Chloridrückhalte und -abreicherungsraten bei einem Druck von 30 
bar und Temperaturen von 35°C und 50°C (Feed: 20 g/l 
Natriumcarbonat, 1 g/l Chlorid) 
 
Koch MPF-34 Nadir N30F Nadir NF-PES-10
 
T=35°C T=50°C T=35°C T=50°C T=35°C T=50°C
RChlorid, [%] 38 14 -16 -12 -11 -10 
Chloridabreich., [%] 41 58 84  82 63 69 
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Tab. 27: Carbonatrückhalte und -verluste bei einer Temperatur von 35°C und 
Drücken von 20 und 30 bar (Feed: 20 g/l Natriumcarbonat, 1 g/l 
Chlorid) 
 
Koch MPF-34 Nadir N30F Nadir NF-PES-10
 
30 bar 20 bar 30 bar 20 bar 30 bar 20 bar 
RCarbonat, [%] 91 67 49 34 26 26 
Carbonatverlust, [%] 6 22 39 50 56 56 
 
Tab. 28: Chloridrückhalte und -abreicherungsraten bei einer Temperatur von 
35°C und Drücken von 20 und 30 bar (Feed: 20 g/l Natriumcarbonat, 
1 g/l Chlorid) 
 
Koch MPF-34 Nadir N30F Nadir NF-PES-10
 
30 bar 20 bar 30 bar 20 bar 30 bar 20 bar 
RChlorid, [%] 38 4 -16 -12 -11 -10 
Chloridabreich., [%] 41 56 84 77 63 62 
 
Temperaturänderungen beeinflussen den Rückhalt über verschiedene Wege: Zum 
einen steigt mit der Temperatur die Diffusionsgeschwindigkeit der Ionen, was zu 
sinkenden Rückhalten führen würde. Anderseits sinkt mit steigender Temperatur 
die Viskosität des Wassers, wodurch der Wasserfluss durch die Membranen 
steigt. Außerdem muss der Einfluss des diffusiven Transportanteiles mit 
zunehmenden Permeatflüssen abnehmen und der des konvektiven Anteiles 
zunehmen (s. Gl. (22)). Das Verhältnis des Salzflusses zum Wasserfluss soll sich 
dadurch verringern, was zu höheren Rückhalten führen würde. Der Einfluss der 
Temperatur auf die Rückhalte bei der Nanofiltration kann deshalb theoretisch nicht 
genau vorausgesagt werden.  
Nach [83] ist eine Senkung des Rückhaltes der Nanofiltrationsmembranen bei 
niedrigen transmembranen Flüssen und Betriebsdrücken auf den verstärkten 
diffusiven Salzfluss zurückzuführen.  
Bei der Membran Koch MPF-34 sinken sowohl Carbonat als auch Chloridrückhalte 
stark bei einer Temperatursteigerung von 35°C auf 50°C und einer Drucksenkung 
von 30 bar auf 20 bar. Diese Membran hat im Vergleich zu den zwei anderen 
untersuchten Membranen die niedrigsten Permeatflüsse. Durch die geringen 
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Flüsse ist vermutlich der Beitrag des diffusiven Transportanteiles bei dieser 
Nanofiltrationsmembran größer als der des konvektiven. Dies zeigt sich in 
sinkenden Rückhalten mit steigenden Temperaturen und sinkenden Drücken. 
Bei der Membran Nadir N30F analog der Membran Koch MPF-34 sinkt der 
Carbonatrückhalt bei einer Temperatursteigerung und bei einer Drucksenkung.  
Dagegen steigt der Carbonatrückhalt bei der Membran Nadir NF-PES-10 bei einer 
Temperatursteigerung von 35 auf 50°C. Die Membran hat die höchsten 
Permeatflüsse im Vergleich zu den zwei anderen untersuchten 
Nanofiltrationsmembranen. Anzunehmend ist bei dieser Membran, dass der 
konvektive Transportanteil überwiegt. Mit einer Temperaturzunahme sinkt die 
Wasserviskosität und damit steigt der Wassertransport. Das Verhältnis des 
Salzflusses zum Wasserfluss verringert sich, was steigende Rückhalte zur Folge 
hat.  
Darüber hinaus steigen die Chloridrückhalte bei der Membran Nadir N30F mit 
abnehmendem Druck und mit steigender Temperatur. Mit sinkenden 
Carbonatrückhalten ist der Überschuss an negativen Ladungen an der Feedseite 
der Membranen geringer, wodurch der Transport der Chloridionen durch die 
Membranen gegen ihren Konzentrationsgradienten zur Einhaltung des 
Donnangleichgewichts sinkt und damit der Chloridrückhalt steigt.  
 
3.2.3.5 Abtrennung der Halogenide und Nitrat aus Natriumcarbonat-
lösungen 
 
Das Ziel der nächsten Versuchsreihe waren vergleichende Untersuchungen zur 
Abtrennung der monovalenten Anionen Chlorid, Fluorid, Bromid und Nitrat durch 
Nanofiltration aus alkalischen Natriumcarbonat- bzw. -sulfatlösungen. Die 
Ergebnisse dieser Untersuchungen sollten der weiteren Klärung des 
Mechanismus der Trennung von einwertigen und mehrwertigen Anionen aus 
alkalischen Lösungen mittels Nanofiltration dienen.  
Zur Überprüfung der Abtrennung monovalenter Ionen aus 
Natriumcarbonatlösungen wurden Ausgangslösungen mit folgenden 
Zusammensetzungen untersucht: 
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1) 20 g/l Na2CO3, 0,5 g/l Fluorid (aus Natriumfluorid) 
2) 20 g/l Na2CO3, 1 g/l Chlorid (aus Natriumchlorid) 
3) 20 g/l Na2CO3, 1 g/l Bromid (aus Natriumbromid) 
4) 20 g/l Na2CO3, 1 g/l Nitrat (aus Natriumnitrat) 
 
Die Versuche erfolgten unter Standardbedingungen mit den drei ausgewählten 
Nanofiltrationsmembranen.   
 
Tab. 29: Rückhalte der monovalenten Anionen, [%] in 
Natriumcarbonatlösungen (Standardbedingungen) 
 
Anion Koch MPF-34 Nadir N30F Nadir NF-PES-10 
Fluorid 57 -3 -7 
Chlorid 38 -16 -11 
Bromid 15 -22 -12 
Nitrat -8 -21 -15 
 
Tab. 29 zeigt die Rückhalte der monovalenten Anionen für die drei untersuchten 
Nanofiltrationsmembranen, bezogen auf die Gesamtmenge des erzeugten 
Permeats, berechnet nach Gl. (35). Wie man sieht, sind die Fluoridrückhalte am 
höchsten und die Nitratrückhalte am geringsten (Ausnahme - Nadir N30F mit sehr 
dicht aneinander liegenden Bromid- und Nitratrückhalten). Während die Membran 
Koch MPF-34 die einwertigen Anionen zurückhält (Ausnahme Nitrat), haben die 
Membranen Nadir N30F und Nadir NF-PES-10 negative Rückhalte für die 
untersuchten monovalenten Anionen.  
 
Tab. 30: Abreicherungsraten für monovalente Anionen [%] in 
Natriumcarbonatlösungen (Standardbedingungen) 
 
Anion Koch MPF-34 Nadir N30F Nadir NF-PES-10 
Fluorid  21 63 46 
Chlorid 41 84 63 
Bromid 42 81 65 
Nitrat 71 92 73 
In Tab. 30 sind die Abreicherungsraten für die untersuchten monovalenten 
Anionen bezogen auf die Gesamtpermeatmenge dargestellt (s. die Berechnung 
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der Chloridabreicherungsraten im 3.2.3.4). Für alle Membranen wird am stärksten 
Nitrat und am geringsten Fluorid abgereichert. Die Abreicherung der einwertigen 
Anionen mit der Membran Koch MPF-34 erfolgt durch die Rückverdünnung des 
Retentats und ist auf den deutlich höheren Carbonatrückhalt im Vergleich zu den 
Rückhalten für die monovalenten Anionen zurückzuführen. Bei den Membranen 
Nadir N30F und Nadir NF-PES-10 werden die einwertigen Anionen bereits 
während der Nanofiltration abgereichert.   
Die Mittelwerte für Carbonatrückhalte in dieser Versuchsreihe betragen bei der 
Membran Koch MPF-34 85,5% (6% relative Standardabweichung), 46,5% bei 
Nadir N30F (12% relative Standardabweichung) und 27% bei Nadir NF-PES-10 
(14% relative Standardabweichung). 
 
3.2.3.6 Abtrennung der Halogenide und Nitrat aus 
Natriumsulfatlösungen 
 
Die Versuche zur Abtrennung monovalenter Ionen aus Natriumsulfatlösungen 
wurden unter Standardbedingungen mit Ausgangslösungen der folgenden 
Zusammensetzungen durchgeführt: 
 
1) 20 g/l Na2SO4, 0,5 g/l Fluorid (aus Natriumfluorid)  
2) 20 g/l Na2SO4, 1 g/l Chlorid (aus Natriumchlorid) 
3) 20 g/l Na2SO4, 1 g/l Bromid (aus Natriumbromid) 
4) 20 g/l Na2SO4, 1 g/l Nitrat (aus Natriumnitrat) 
 
Der pH-Wert der Lösungen wurde auf 11,0 mit NaOH-Lösung eingestellt. Die 
Rückhalte der monovalenten Anionen Nitrat, Bromid, Chlorid und Fluorid bezogen 
auf die Gesamtpermeatmenge (Gl. (35)) für drei Nanofiltrationsmembranen sind in 
Tab. 31 dargestellt. Wie man sieht, sind die Fluoridrückhalte bei allen Membranen 
am höchsten, während die Nitratrückhalte am geringsten (Ausnahme die Membran 
Nadir NF-PES-10 mit sehr ähnlichen Nitrat- und Bromidrückhalten).  
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Tab. 31: Rückhalte der monovalenten Anionen, [%] in Natriumsulfatlösungen 
(Standardbedingungen, Feed: pH = 11,0) 
 
Anion Koch MPF-34 Nadir N30F Nadir NF-PES-10
Fluorid 66 -3 -6 
Chlorid 52 -15 -8 
Bromid 22 -20 -12 
Nitrat 8 -25 -11 
 
In Tab. 32 sind die Abreicherungsraten für die untersuchten monovalenten 
Anionen mit den drei verschiedenen Nanofiltrationsmembranen bezogen auf die 
gesamte Menge des Permeats (s. 3.2.3.4-3.2.3.5) dargestellt. Am höchsten 
wurden von allen Membranen Nitrat und Bromid und am geringsten Fluorid 
abgereichert. 
 
Tab. 32: Abreicherungsraten für monovalente Anionen, [%] in 
Natriumsulfatlösungen (Standardbedingungen, Feed: pH = 11,0) 
 
Anion Koch MPF-34 Nadir N30F Nadir NF-PES-10 
Fluorid 16 66 56 
Chlorid 28 91 61 
Bromid 46 91 68 
Nitrat 60 85 69 
 
Die Mittelwerte für die Sulfatrückhalte in dieser Versuchsreihe liegen bei 88% für 
die Membran Koch MPF-34 (2% relative Standardabweichung), 55% für Nadir 
N30F (13% relative Standardabweichung) und 24% für Nadir NF-PES-10 (8% 
relative Standardabweichung).  
Aus den oben beschriebenen Untersuchungen folgt, dass das Trennverhalten der 
Membranen in Sulfat- bzw. Carbonatsystemen im Wesentlichen übereinstimmt. 
Allerdings kann man eine qualitative und keine quantitative Übereinstimmung der 
Rückhalte bzw. Abreicherungsraten der monovalenten Anionen in den beiden 
Stoffsystemen feststellen (Ausnahme Membran Nadir N30F). Der Grund dafür ist 
eventuell, dass die in diesen zwei Versuchsreihen (s. 3.2.3.5-3.2.3.6) benutzten 
Nanofiltrationsmembranen aus verschiedenen Produktionschargen stammen, 
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weshalb die Schwankungen der Rückhalte der monovalenten Anionen teilweise 
höher als die in Tab. 23 dargestellten Werte sind. 
 
3.2.3.7 Nanofiltration im System NaCO3-NaCl-NaF-NaNO3-NaBr 
 
Aus den bisher beschriebenen Untersuchungen können keine Schlussfolgerungen 
über die Selektivität der Nanofiltrationsmembranen gegenüber verschiedenen 
monovalenten Anionen gezogen werden, weil im Feed jeweils nur ein einwertiges 
Anion vorlag. Das Feed für die Nanofiltrationsversuche der nächsten 
Versuchsreihe enthielt deshalb neben 20 g/l Natriumcarbonat jeweils gleiche 
molaren Konzentrationen an Chlorid, Bromid, Nitrat und Fluorid (0,025 eq/l). Unter 
Standardbedingungen wurden 250 ml Permeat erzeugt. Anschließend wurden die 
Feed- und Permeatlösungen analysiert und die Rückhaltewerte aus den Feed- 
und Permeatgehalten für alle Anionen berechnet (s. Gl. (34, 35)). In Abb. 27 sind 
die Rückhaltewerte für Anionen aus dieser Versuchsreihe dargestellt.  
 
Abb. 27: Rückhaltewerte, [%] der monovalenten Anionen sowie des 
Carbonats (Standardbedingungen, Feed: 20 g/l Natriumcarbonat, 
0,025 eq/l Chlorid, 0,025 eq/l Fluorid, 0,025 eq/l Bromid, 0,025 eq/l 
Nitrat) 
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Abb. 27 zeigt, dass die Membran Koch MPF-34 positive Rückhalte für alle 
untersuchten einwertigen Anionen hatte, während die Rückhalte von den 
Membranen Nadir N30F und Nadir NF-PES-10 für die einwertigen Anionen (außer 
Fluorid) im negativen Bereich lagen. In der Regel sinken die Rückhalte in 
folgender Reihenfolge: Fluorid →  Chlorid →  Bromid →  Nitrat, wobei bei der 
Membran Nadir NF-PES-10 die Rückhalte von Nitrat, Chlorid und Bromid ähnlich 
waren. Die Rückhalte für Carbonat waren im Vergleich zu den Rückhalten der 
monovalenten Anionen bei allen untersuchten Nanofiltrationsmembranen deutlich 
höher. Den höchsten Carbonatrückhalt von 81,5% hatte die Membran Koch MPF-
34, während die Carbonatrückhalte für die Membranen Nadir N30F und Nadir NF-
PES-10 bei 54 bzw. 47% lagen. Die Permeatflüsse sanken durch die 
Sodaaufkonzentrierung im Feed bei der Membran Koch MPF-34 von 36 auf 21 
l/(m²∗h), bei Nadir N30F von 58 auf 49 l/(m²∗h) und bei Nadir NF-PES-10 von 
173 auf 146 l/(m²∗h).  
 
3.2.3.8 Zusammenhänge zwischen den Eigenschaften der Ionen und 
der Selektivität der Nanofiltrationsmembranen  
 
Die eigenen Untersuchungen zeigen, übereinstimmend mit der Literatur [83, 76, 
129, 138, 140, 143], dass die Nanofiltrationsmembranen nicht nur Ionen mit 
unterschiedlicher Wertigkeit, sondern auch Ionen mit gleicher Wertigkeit 
unterschiedlich stark zurückhalten. Bei den einwertigen Anionen sinkt der Rückhalt 
in der Reihenfolge: Fluorid →  Chlorid →  Bromid →  Nitrat. 
In der Literatur findet man zahlreiche Hinweise, dass der Ionentransport über eine 
Nanofiltrations- [76, 90, 143-144, 146-150] bzw. Umkehrosmosemembran [144, 
151-153] u.a. durch die Ionenhydratation beeinflusst wird. Deshalb wird in diesem 
Abschnitt untersucht, ob es einen Zusammenhang zwischen den in eigenen 
Nanofiltrationsversuchen beobachteten Ionenrückhalten und 
Hydratationsparametern der Ionen gibt.  
Wie bereits erwähnt verbinden einige Autoren unterschiedliche Ionenrückhalte von 
Nanofiltrationsmembranen mit dem Siebeffekt und deuten auf einen 
Zusammenhang zwischen den Rückhalten und den Hydratationsradien der Ionen 
hin.  
 88
Mehrere Publikationen beschreiben einen Zusammenhang zwischen der 
Gibbs’schen Ionenhydratationsenergie und dem Ionenrückhalt [143, 145, 146, 
148, 151]. Allerdings werden in diesen Publikationen die Mechanismen, die für das 
unterschiedliche Verhalten der hydratisierten Ionen bei der Nanofiltration 
verantwortlich sind, nicht geklärt. 
Tab. 33 enthält die Trenngrenzen der eingesetzten Nanofiltrationsmembranen und 
Tab. 34 die Hydratationsradien der untersuchten Anionen. Die in Tab. 33 
dargestellten Porenradien der Nanofiltrationsmembranen sind lediglich die von 
Herstellern abgeschätzten und keine genauen Größen. 
 
Tab. 33: Trenngrenzen der untersuchten Membranen und Porenradien (nach 
Herstellerangaben) 
 
Membran 
Trenngrenze, 
[Dalton] rp, [nm] 
Koch MPF-34 300 1 
Nadir N30F 400-500 1 
Nadir NF-PES-10 900 2 - 3 
 
Tab. 34: Hydratationsradien bei unendlicher Verdünnung, bestimmt durch 
Kompressibilitätsmessungen bei T = 298,15 K [148] 
 
Anion 
rh,i∞ (Kompress.), 
[nm]  
Fluorid 0,306 
Chlorid 0,255 
Bromid 0,242 
 Nitrat 0,223 
Sulfat 0,364 
Carbonat 0,394 
 
Ein sehr wichtiger Parameter, der die Selektivität von Nanofiltrationsmembranen 
gegenüber den Ionen beeinflusst, ist die Form der Ionen. Die Halogenidionen 
haben wie bekannt eine Kugelsymmetrie. Das Nitrat hat in seiner Grundstruktur 
eine trigonal planare Form. Durch den Einfluss der Temperatur und damit der 
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freien Rotation der Teilchen kann es bei Raumtemperatur ebenfalls als 
kugelförmiges Rotationsellipsoid betrachtet werden. Aus diesem Grund kann man 
annehmen, dass die Form der untersuchten monovalenten Anionen keinen großen 
Einfluss auf die Membranenselektivität zu diesen Anionen hat. Da die 
untersuchten Anionen monovalent sind, kann man annehmen, dass für den 
betrachteten Fall die elektrostatische Abstoßung durch die 
Membranenoberflächenladungen ebenfalls eine untergeordnete Rolle spielt. Die 
Hydratationsradien der untersuchten monovalenten Anionen (s. Tab. 34) dagegen 
unterscheiden sich. Aus diesem Grund kann man vermuten, dass bei der 
Nanofiltration der untersuchten einwertigen Anionen ein Siebeffekt vorliegt.   
 
Abb. 28: Abhängigkeit der Rückhalte an monovalenten Anionen von ihren 
Hydratationsradien rh,i bestimmt über Kompressibilitätsmessungen  
 
Tab. 35: Koeffizienten und Bestimmtheitsgrad (R²) der 
Regressionsgleichungen (y = a∗x + b) für die Abhängigkeit der 
Anionenrückhalte von den Hydratationsradien der Ionen 
 
Membran a b R² 
Koch MPF-34 482,03 -92,392 0,9449 
Nadir N30F 411,62 -120,58 0,9687 
Nadir NF-PES-10 258,78 -78,628 0,8779 
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Wie Abb. 28 zeigt, besteht für die Ionen Fluorid, Chlorid, Bromid und Nitrat ein 
linearer Zusammenhang zwischen den in dieser Arbeit experimentell bestimmten 
Rückhalten und ihren über Kompressibilitätsmessungen bestimmten 
Hydratationsradien. In Tab. 35 sind die Koeffizienten der entsprechenden 
Regressionsgleichungen für die drei Nanofiltrationsmembranen dargestellt. Diese 
sind offensichtlich von den Membraneigenschaften abhängig.  
Abb. 29 zeigt, dass ein linearer Zusammenhang zwischen den experimentell 
bestimmten Rückhalten und den Gibbs’schen Standardhydratationsenergien der 
einwertigen Anionen besteht. In Tab. 36 sind die Koeffizienten der 
entsprechenden Regressionsgleichungen dargestellt. 
 
Abb. 29: Abhängigkeit der Rückhalte an monovalenten Anionen von ihren 
Gibbs’schen Standardhydratationsenergien, ΔGh,i0   
 
Tab. 36: Koeffizienten und Bestimmtheitsgrad (R²) der 
Regressionsgleichungen (y = a∗x + b) für die Abhängigkeit der 
Anionenrückhalte von den Gibbs’schen Standardhydratations-
energien der Ionen 
 
Membran a b R² 
Koch MPF-34 -0,2174 -45,928 0,8607 
Nadir N30F -0,1923 -83,277 0,9471 
Nadir NF-PES-10 -0,1254 -56,506 0,9723 
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Wie oben gezeigt wurde, gibt es einen Zusammenhang zwischen den in den 
eigenen Nanofiltrationsversuchen beobachteten Rückhalten der monovalenten 
Anionen und ihren Hydratationsradien bzw. Gibbs’schen 
Standardhydratationsenergien.  
Bei biologischen Membranen, Ionenaustauschmembranen sowie bei dem 
Ionenaustausch soll nach verschiedenen Literaturangaben ein Schrumpfen der 
Hydratationshüllen der Ionen bei ihrem Phasengrenzübergang stattfinden [123, 
129, 155-156]. Man kann vermuten, dass bei der Nanofiltration ebenfalls eine 
Deformation der Hydrathüllen der Ionen erfolgt, wenn diese aus der wässrigen 
Phase mit hoher Dielektrizitätskonstante in die Membranphase mit geringerer 
Dielektrizitätskonstante übergehen (s. 3.2.1.). Für die Ionen mit stark negativen 
Gibbs’schen Hydratationsenergien bzw. hohen Hydratationsradien, wie z.B. 
Fluorid, ist die Deformation ihrer Hydratationshülle energetisch ungünstiger. Aus 
diesem Grund ist ihr Transport in und durch die Membranphase benachteiligt, was 
zu höheren Rückhalten führt.  
Abb. 30 zeigt schematisch den aus diesen Untersuchungen abgeleiteten 
möglichen Mechanismus der Ionenselektivität von Nanofiltrationsmembranen 
sowie den beim Übergang eines Ions aus der wässrigen in die Membranphase 
auftretenden Energiesprung. ΔG ist die Änderung der Gibbs’schen Energie eines 
Ions bei seinem Übergang aus der wässrigen Phase in die Membranphase. Diese 
Energie ist proportional der Gibbs’schen Standardhydratationsenergie dieses Ions 
ΔGh,i0.  
 92
 
Abb. 30: Möglicher Mechanismus der Ionenselektivität einer Nanofiltrations-
membran für monovalente Anionen (ε - relative Dielektrizitäts-
konstante, x, y - Ortskoordinaten) 
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4. Vergleich der Vorgänge an den Phasengrenzen bei 
Ionenaustausch und Nanofiltration 
 
Prinzipiell unterscheiden sich die Mechanismen von Ionenaustausch und 
Nanofiltration. Während beim Ionenaustausch Anionen mit einer größeren Affinität 
zum Anionenaustauscher in die Harzphase übergehen und danach in der 
Harzphase chemisch gebunden werden, können Anionen mit einer höheren 
Affinität zu einer Nanofiltrationsmembran diese passieren. Die Prozesse an der 
Phasengrenze Ionenaustauscher - Lösung bzw. Nanofiltrationsmembran - Lösung 
haben aber bestimmte Ähnlichkeiten. Sowohl die Harze als auch die Membranen 
weisen Ladungen an ihren Kontaktstellen zur wässrigen Phase auf, die den 
Transport von bestimmten Ionen begünstigen und von anderen hemmen. Sowohl 
Ionenaustauscher als auch Membranen haben polymere Netzwerke aus 
organischen Polymeren, die Wasser aus der umgebenden Lösung absorbieren 
(Quellung). Die Wassereigenschaften, wie z.B. die Dielektrizitätskonstante in der 
Harzphase und im Poreninneren von Filtrationsmembranen, unterscheiden sich 
wesentlich von denen der umgebenden Lösung. Diese Unterschiede sind 
vermutlich für eine Deformation der Hydratationshülle der Anionen bei ihrem 
Phasenübergang aus der umgebenden wässrigen Lösung in die Phase des 
gequollenen Polymers verantwortlich. Dies hat zur Folge, dass weniger 
hydratisierte einwertige Anionen in größerem Umfang von stark basischen 
Anionenaustauschern aufgenommen werden können und leichter die 
Nanofiltrationsmembranen passieren als stärker hydratatisierte einwertige Anionen 
unter gleichen Prozessbedingungen.  
 
Das Nitration wird von allen untersuchten Anionenaustauscherharzen am besten 
ausgetauscht und passiert am leichtesten die Nanofiltrationsmembranen. Alle 
untersuchten Anionenaustauscher hatten die geringsten Kapazitätswerte für 
Fluorid im Vergleich zu den anderen monovalenten Anionen und die 
Nanofiltrationsmembranen die höchsten Rückhalte für Fluorid. Die Kapazitäten der 
untersuchten Harze steigen in der Reihenfolge: Fluorid →  Chlorid →  Bromid →  
Nitrat. In der gleichen Reihenfolge sinken auch die Rückhalte der monovalenten 
Anionen für die untersuchten Nanofiltrationsmembranen.  
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Auch [129,155] deutet auf eine Ähnlichkeit der Wechselwirkungen an den Grenzen 
Ionenaustauscher - Lösung und Membran - Lösung hin. Die Autorin hat die gleiche 
Tendenz für Ionenaustausch und Umkehrosmose festgestellt.  
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5. Zusammenfassung  
 
Die vorliegende Arbeit hatte zwei Schwerpunkte. Zum einen sollten die prinzipiell 
geeigneten Verfahren zur Halogenidabtrennung aus alkalischen carbonathaltigen 
Lösungen gefunden und untersucht werden. Literaturauswertungen zeigen, dass 
aus der Vielzahl prinzipiell möglicher Trennverfahren sich vorrangig 
Ionenaustausch und Nanofiltration für diesen Zweck eignen. 
Einer der Schwerpunkte der experimentellen Arbeiten waren deshalb 
grundlegende Untersuchungen zur Abtrennung von Chlorid und Fluorid aus 
natriumcarbonathaltigen Lösungen mittels Ionenaustausch und Nanofiltration.  
Der zweite Schwerpunkt dieser Arbeit waren die Untersuchungen zur Abtrennung 
einwertiger Anionen (Fluorid, Chlorid, Bromid und Nitrat) aus wässrigen 
alkalischen Lösungen mit der Matrix aus zweiwertigen Anionen Carbonat und 
Sulfat mittels Ionenaustausch und Nanofiltration. Das Ziel dieser Untersuchungen 
war es, herauszufinden, welche Zusammenhänge zwischen den Eigenschaften 
der hydratisierten monovalenten Anionen und den Kapazitäten der untersuchten 
stark basischen Anionenaustauscher bzw. den Rückhalten der untersuchten 
Nanofiltrationsmembranen für diese Ionen gibt. Die daraus gewonnenen 
Kenntnisse sollten den möglichen Mechanismus des Austauschverhaltens bzw. 
der Permeabilität der untersuchten einwertigen Anionen klären. 
Die Versuche zum Ionenaustausch ergaben, dass die Chloridabtrennung aus 
synthetischen Lösungen mit 20 g/l Na2CO3 und 1 g/l Chlorid mittels stark 
basischen Anionenaustauschern prinzipiell möglich ist. Der größte 
Einflussparameter auf die Kapazität der Ionenaustauscher ist der Carbonatgehalt 
der Ausgangslösung. Hohe Carbonatgehalte in der Ausgangslösung beeinflussen 
die Chloridabtrennung mit stark basischen Anionenaustauschern negativ, weil 
Carbonationen von den Harzen ebenfalls ausgetauscht werden und so zu einer 
Verminderung der Kapazität für Chlorid mit steigenden Carbonatgehalten führen. 
Die höchste Kapazität für die Chloridabtrennung aus einer Lösung mit 20 g/l 
Natriumcarbonat und 1 g/l Chlorid beträgt 0,64 eq/l Harz (Purolite A 600). Sie liegt 
damit immer noch weit unter dem vom Hersteller angegebenen Wert von mind. 1,4 
eq/l Harz. Die Parameter Temperatur und Geometrieverhältnisse der 
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Austauschersäule beeinflussen das Austauschverhalten der Harze gegenüber 
Halogeniden nur geringfügig.  
Bei der Chloridabtrennung mit schwach basischen Harzen stört vor allem der hohe 
pH-Wert der natriumcarbonathaltigen Lösungen. Die funktionellen Gruppen von 
schwach basischen Anionenaustauschern dissoziieren in stark alkalischen 
Lösungen nicht, so dass kein Ionenaustausch möglich ist. Deshalb betrug die 
maximale Kapazität der untersuchten schwach basischen Anionenaustauscher für 
Chlorid nur 0,14 eq/l Harz. Auch amphotere Anionenaustauscher hatten eine 
ungenügende Kapazität für die Chloridabtrennung.  
Die mit Chlorid beladenen stark basischen Anionenaustauscherharze sind sehr 
schwer regenerierbar. Bei den eigenen Versuchen lag die 
Regenerierungseffektivität unter 1%. Aufgrund dieser sehr geringen 
Regenerierungseffektivität ist ein technischer Einsatz dieser Austauscher für die 
Halogenidabtrennung nicht sinnvoll. 
Die Fluoridabtrennung aus Natriumcarbonatlösungen ist mit den untersuchten 
Harzen nicht möglich, da die Kapazität für die Fluoridabtrennung aus einer Lösung 
mit 20 g/l Natriumcarbonat und 0,5 g/l Fluorid maximal 0,10 eq/l Harz betrug. Auch 
bei der Fluoridabtrennung hat der hohe Carbonatgehalt der Lösungen einen 
großen Einfluss auf das Austauschverhalten. Da Anionenaustauscher eine geringe 
Affinität zu Fluorid haben, werden andere in der Ausgangslösung vorhandene 
Anionen, wie Carbonat und Chlorid vom Harz bevorzugt ausgetauscht.  
Die Kapazitäten der untersuchten stark basischen Anionenaustauscher für 
einwertige Anionen steigen sowohl aus carbonat- als auch aus sulfathaltigen 
Lösungen in der Reihenfolge Fluorid →  Chlorid →  Bromid →  Nitrat. Aus den 
eigenen Untersuchungen folgt, dass die Kapazität der untersuchten Harze stieg, je 
negativer bei dem abzutrennenden einwertigen Anion die Gibbs’sche 
Standardhydratationsenergie ΔGh,i0, je negativer die 
Standardhydratationsenthalpie ΔHh,i0, und je größer das durch 
Kompressibilitätsmessungen bestimmte partielle molare Volumen im hydratisierten 
Zustand Vh,i∞ ist.  
Als wesentliche Einflussgröße auf das Austauschverhalten der Ionen kann eine 
Deformation der Hydratationshüllen der ausgetauschten Gegenionen bei ihrem 
Übergang in die Harzphase angenommen werden. Für in wässriger Phase stark 
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hydratisierte monovalente Anionen, wie Fluorid, ist dieser Vorgang 
thermodynamisch ungünstig, weshalb die Harzkapazität für Fluorid bei 
Anwesenheit weiterer Ionen im Überschuss sehr niedrig ist. Ein weiterer Vorgang, 
der bei der Fluoridabtrennung aus natriumcarbonathaltiger Lösung auftritt, ist der 
sogenannte „Snow-Plow-Effekt“. Er besteht darin, dass nachdem Fluorid zunächst 
vom Harz aufgenommen wurde, die ausgetauschte Lösung zeitweilig höhere 
Fluoridgehalte als die Ausgangslösung enthält, weil die zunächst vom Harz 
aufgenommenen Fluoridionen durch andere Anionen aus der Harzphase wieder 
verdrängt werden. Dieser Effekt ist vermutlich darauf zurückzuführen, dass die 
Bindung des Fluorids mit den aktiven Aminogruppen des stark basischen 
Anionenaustauschers durch seine große Hydrathülle geschwächt wird. Durch den 
„Snow-Plow-Effekt“ können bei einer simultanen Abtrennung die Kapazitäten des 
Harzes für Chlorid und Fluorid nicht vollständig genutzt werden. Bevor die 
Kapazität für Chlorid erreicht wird, erfolgt bereits die vollständige Eluierung des 
Fluorids. 
Die Kapazitäten der untersuchten Anionenaustauscher waren in der 
Natriumsulfatlösung niedriger als in der Natriumcarbonatlösung. Ein Vergleich der 
Hydratationsparameter für Sulfat und Carbonat zeigt, dass die Gibbs’sche 
Standardhydratationsenergie von Sulfat weniger negativ als die des Carbonats ist 
und aus diesem Grund in größerem Maß von Anionenaustauschern aufgenommen 
wird.  
Bei den Nanofiltrationsversuchen unterscheidet sich das Trennverhalten und der 
transmembrane Fluss verschiedener kommerziell verfügbarer 
Nanofiltrationsmembranen deutlich. Die Carbonatrückhalte lagen unter gleichen 
Versuchsbedingungen zwischen 45% (CM-Celfa CML-HS-010 und Nadir NF-PES-
10) und 90% (Koch MPF-34 und FuMA-Tech FTF-6-200). Der Grund für diese 
Unterschiede in den Rückhalten der Nanofiltrationsmembranen sind die 
verschiedenen Vernetzungsgrade und Oberflächenladungen der 
Membranpolymere.  
Die Chloridabreicherungsraten lagen zwischen 85% (Membran Nadir N30F) und 
42% (Membran Koch MPF-34). Die höchsten Carbonatverluste mit dem Permeat 
hatte die Membran Nadir NF-PES-10 mit 54%, während die geringsten die 
Membran Koch MPF-34 mit 6% (s. Abb. 24). 
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Eine Temperaturerhöhung von 35 auf 50°C bei allen untersuchten Membranen 
sowie eine Erhöhung des Druckes von 20 auf 30 bar bei der Membran Koch MPF-
34 hatten eine Permeatflusssteigerung zur Folge.  
Mit der Aufkonzentrierung des Retentats sinkt sowohl der Permeatfluss als auch 
der Rückhalt. Die Senkung des Permeatflusses ist auf eine Erhöhung der 
osmotischen Druckdifferenz mit zunehmender Feedkonzentration und der 
sinkende Rückhalt auf die Abschirmung der Membranoberflächenladung durch 
zurückgehaltene Gegenionen zurückzuführen.  
Die Abreicherungsraten für Fluorid liegen unter den Werten für Chlorid. Die 
maximale Abreicherung wurde mit 63% für die Membran Nadir N30F, und die 
minimale mit 21% für die Membran Koch MPF-34 erzielt. 
Zweiwertige Anionen, wie Carbonationen und Sulfationen, werden bei der 
Nanofiltration wesentlich stärker als die einwertigen Anionen Fluorid, Chlorid, 
Bromid und Nitrat zurückgehalten, wodurch eine Trennung von zweiwertigen und 
einwertigen Anionen möglich ist. Die Rückhalte von monovalenten Anionen sinken 
mit steigender Konzentration an mehrwertigen Anionen und erreichen teilweise 
negative Werte. In den eigenen Versuchen konnte dieser in mehreren 
Literaturstellen beschriebene Effekt auch für alkalische Carbonat-  und 
Sulfatlösungen bestätigt werden. Der Grund für diesen Effekt ist das 
Donnangleichgewicht an der Phasengrenze Membran - wässrige Lösung. Weil die 
Oberflächen der Nanofiltrationsmembranen meist negativ geladen sind, ist der 
Transport von mehrwertigen Anionen (Carbonat, Sulfat) erschwert und von 
Kationen (Natrium) begünstigt. Das hat zur Folge, dass an der Feedseite ein 
Überschuss an negativen Ladungen und an der Permeatseite an positiven 
Ladungen entsteht. Um das elektrostatische Gleichgewicht an der Feed- und der 
Permeatseite der Membran einzuhalten, werden die einwertigen Anionen umso 
stärker durch die Membran transportiert, je höher die Gehalte an mehrwertigen  
Anionen im Feed sind. 
Bei den eigenen Untersuchungen sanken die Rückhalte für die einwertigen 
Anionen Chlorid, Fluorid, Bromid und Nitrat bei den untersuchten Membranen in 
der Reihenfolge Fluorid →  Chlorid →  Bromid →  Nitrat.  
Die beobachteten Rückhalte für die monovalenten Anionen korrelieren sowohl mit 
den Gibbs’schen Standardhydratationsenergien als auch mit den aus 
Kompressibilitätsmessungen bestimmten Hydratationsradien. Wie bereits 
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beschrieben gibt es auch einen Zusammenhang zwischen den Kapazitäten der 
Anionenaustauscher für die untersuchten einwertigen Anionen und ihren 
Gibbs’schen Standardhydratationsenergien, Standardhydratationsenthalpien 
sowie den aus Kompressibilitätsmessungen bestimmten partiellen molaren 
Hydratationsvolumina.  
Offensichtlich sind die unterschiedlichen Permeabilitäten von monovalenten 
Anionen bei der Nanofiltration auf eine Deformation der Hydrathüllen der Ionen bei 
ihrem Phasenübergang aus der wässrigen Lösung in die Membranphase 
zurückzuführen, wodurch der Transport von stark hydratisierten Anionen mit stark 
negativen Standardhydratationsenthalpien weniger günstig ist als der von 
schwach hydratisierten Anionen.  
Die Untersuchungen zeigen, dass zumindest bei den einwertigen Anionen Fluorid, 
Chlorid, Bromid und Nitrat die Kapazität von Ionenaustauschern und der Rückhalt 
von Nanofiltrationsmembranen von den Hydratationsparametern der Ionen 
abhängig sind. Ursachen sind vermutlich ähnliche Wechselwirkungen an den 
Grenzflächen Ionenaustauscher - Lösung bzw. Membran - Lösung. Bei beiden 
Verfahren gehen weniger stark hydratisierte Anionen gegenüber stärker 
hydratisierten Anionen bevorzugt in die Polymerphase über. Aus den Gibbs’schen 
Hydratationsenergien bzw. den über Kompressibilitätsmessungen bestimmten 
Hydratationsradien und -volumina der Ionen sind Aussagen möglich, in welcher 
Reihenfolge sich die Kapazitäten von Austauschern bzw. das Rückhaltevermögen 
von Nanofiltrationsmembranen für verschiedene einwertige Anionen ändern. Die 
Kapazitätswerte der Austauscher bzw. Rückhaltewerte der Membranen hängen 
außer von den Eigenschaften der Ionen auch wesentlich von den spezifischen 
Eigenschaften der Austauscherharze bzw. Nanofiltrationsmembranen und 
außerdem von den Versuchsbedingungen, wie z.B. Ausgangslösungs-
zusammensetzung ab, so dass aus den Gibbs’schen Standardhydratations-
energien, Standardhydratationsenthalpien, Hydratationsradien und 
Hydratationsvolumina keine Aussagen über die tatsächlich erreichbaren Werte 
möglich sind.   
 
Abschließend wird kurz auf die Wirtschaftlichkeit des Einsatzes von 
Ionenaustausch und Nanofiltration zur Halogenidabtrennung aus alkalischen 
carbonathaltigen Prozesslösungen eingegangen. Ein wesentliches Problem beim 
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Ionenaustausch ist die sehr schwere Regenerierbarkeit der Harze. Die dazu 
benötigten Mengen an dem Regeneriermittel NaOH und an Wasser übersteigen 
bei weitem die Menge an rückführbarem Natriumcarbonat und den 
Prozesslösungen und führen so zu einer deutlichen Erhöhung der 
Abwassermenge und der Salzfracht. Der Einsatz von Ionenaustauschern zur 
Abtrennung der Halogenide aus den natriumcarbonathaltigen Lösungen der 
Wälzoxidlaugung ist somit weder ökonomisch noch ökologisch sinnvoll. 
Durch Nanofiltration ist eine Abreicherung von Chlorid und Fluorid aus 
natriumcarbonathaltigen Lösungen möglich. Die Höhe der Abreicherung hängt 
wesentlich von den Membraneigenschaften ab. Mit abnehmender 
Polymervernetzung und Oberflächenladungen der Nanofiltrationsmembranen 
steigen Abreicherungsraten für Halogenide und Permeatflüsse. Allerdings steigen 
dabei auch die Carbonatverluste mit dem Permeat, was zu niedrigeren Mengen an 
rückführbarem Natriumcarbonat führt. 
Die Wirtschaftlichkeit von Membranverfahren wird u.a. von den Membrankosten 
und damit von der benötigten Membranfläche sowie der Lebensdauer der 
Membranen beeinflusst. Ein weiteres Problem ist die Verblockung der 
Membranen, die beim Einsatz technischer Prozesslösungen meist höher 
gegenüber synthetischen Lösungen ist. Dadurch verringert sich der Permeatfluss 
durch die Membranen, was zu einer Vergrößerung der benötigten 
Membranflächen führt. Weitere Betriebskosten, die aus Untersuchungen im 
Labormaßstab nicht abgeschätzt werden können, sind die Energie- und 
Personalkosten. Die Anlagen- und damit die Investitionskosten sind bei 
Membranverfahren hoch und hängen von vielen Parametern ab, wie z.B. Typ der 
eingesetzten Module und notwendige Stufenzahl. Genaue Angaben zur 
Wirtschaftlichkeit dieses Verfahrens erfordern deshalb Langzeitversuche mit 
technischen Prozesslösungen in halbtechnischen Anlagen, die aber nicht Ziel 
dieser Arbeit waren.  
 101
6. Literaturverzeichnis 
 
[1] EP 0654538 B1, Europäisches Patent, Wälzverfahren zur 
Aufbereitung von Zink, Blei und Eisenoxide enthaltenden 
Materialien, 1994 
[2] DE 19946430 A1, Deutsches Patent, Verfahren zur Verwertung von 
Eisen, Zink und Blei enthaltenden Sekundärrohstoffen, 2001 
[3] Mager, K., Alkalihalogenid-Laugung von Wälzoxid und 
Kristallisation der Salzlösungen, Fortschritte in der 
Hydrometallurgie, Heft 82 der Schriftenreihe der GDMB, Clausthal-
Zellerfeld, 1998, S. 69-78 
[4] Gaugl, H., Hein, K., Sekundärmaterialien für den Einsatz in der 
Zink-Hydrometallurgie, Heft 82 der Schriftenreihe der GDMB, 
Clausthal-Zellerfeld, 1998, S. 79-100 
[5] Pawlek, F., Metallhüttenkunde, Walter der Gruyter, Berlin, New 
York, 1983   
[6] Göktepe, M., Gülbas, M., Kammel, R., Einfluss von 
Elektrolytverunreinigungen auf das Haftungsverhalten von 
Elektrolytzink, Erzmetall (37), Nr. 6, 1984, S. 289-294 
[7] Pantke, F.-T., Paschen, P., Neue Erkenntnisse über den Einfluss 
von Verunreinigungen auf Stromausbeute und spezifischen 
Energieverbrauch in der Zinkelektrolyse, Erzmetall (44), Nr.9, 1991, 
S. 443-446 
[8] Bagaev, I. S., Šlemov, Ŭ. P., Bejlin, Ă. S., Untersuchung der 
Verteilung und Wiederverwertung des Chlors an UKCZK, Cvetnye 
Metally (2), 1986, S. 24-36 
[9] Bajmakov, Ju. V., Žurin, A. N., Èlektrolis v Gidrometallurgii, 
(Elektrolyse in der Hydrometallurgie), Metallurgisdat, Moskau, 1963, 
S. 453-457 
[10] Ping Gu, Pascual, R., Shirkhanzadeh, M., Saimoto, S., Scott, J. D., 
The influence of intermetallic precipitates on the adhesion of 
electrodeposited zinc to aluminium cathodes, Hydrometallurgy (37), 
1995, S. 283-300 
[11] Scheck, R., Vortrag am Zinkfachausschuss, Krakau, 1998 
[12] EP 0834583 A1, Europäisches Patent, Wet process for extraction of 
zinc and other metal values from chlorine and fluorine bearing raw 
materials such as waelz oxides, 1998 
[13] Saage, E., Hasche, U., Optimisation of the Waelz Process at the  
B.U.S Zinkrecycling Freiberg GmbH, World of Metallurgy - 
Erzmetall, (57), Nr. 3, 2004, S. 138-143  
[14] DE 19640869 A1, Deutsches Patent, Verfahren zur Gewinnung von 
Wertmetallen, insbesondere Zink, aus Chlor oder Fluor 
enthaltenden Rohstoffen, 1996  
[15] EP 0773301 A1, Europäisches Patent, Hydrometallurgical 
Treatment for the purification of waelz oxides through lixiviation with 
sodium carbonate, 1996 
[16] US 4005174 A, US Patent, Process for the elimination of chloride 
from zinc sulphate solutions, 1975  
 102
[17] DPB 1068668, Deutsches Patent, Verfahren zum Entfernen von 
Chlorionen aus Säuren und Salzlösungen, 1960 
[18] DT 2646857 B1, Deutsches Patent, Verfahren zur Entfernung von 
Chloridionen aus sulfatischen Lösungen insbesondere für die 
Kupfer- bzw. Zinkgewinnungselektrolyse, 1977 
[19] SU 1388448 A1, Sowjetisches Patent, Verfahren zur 
Chloridabtrennung aus Zinksulfatlösungen, 1986 
[20] US 1403065, US Patent, Recovery of zinc by electrolysis, 1920  
[21] US 4263109, US Patent, Precipitation of chloride from zinc sulphate 
solution, 1981 
[22] Bombach, H., Scheck, R., Laugenreinigung für die Zinkelektrolyten, 
Forschungsbericht, unveröffentlicht, TU Bergakademie Freiberg, 
Institut für Nichteisenmetallurgie und Reinststoffe, 1998 
[23] Milovanov, L. W., Očistka i ispolzovanije stočnyh vod predpriâtij 
cvetnoj metallurgii, (Reinigung und Wiederverwertung von 
Abwässern in Betrieben der Nichteisenmetallurgie), „Metallurgiâ“, 
Moskau, 1971, S. 146-152 
[24] US 4567027, US Patent, Process for defluorinating an acid 
sulphate solution, 1984  
[25] Varuntanya, C. P, Shafer, D. R., Techniques for fluoride removal in 
industrial wastewaters, 48th Purdue University Industrial Waste 
Conference Proceedings, 1993, Lewis Publishers 
[26] JP 08052479, Japanisches Patent, Abstract, Treatment of fluorine-
containing waste water, 1996 
[27] JP 58043282, Japanisches Patent, Abstract, Treatment of waste 
water containing fluorine, 1983 
[28] JP 2000140863 A, Japanisches Patent, Abstract, Treatment of 
fluorine containing waste water, 2000 
[29] JP 58207990 A, Japanisches Patent, Abstract, Treatment of 
fluorine-containing waste water, 1983 
[30] US 5403495, US Patent, Fluoride removal system, 1995 
[31] US 5106509, US Patent, Process for the removal of fluoride from 
waste water, 1992 
[32] US 5215632, US Patent, Fluoride removal from aqueous streams, 
1993 
[33] US 2002/0117456 A1, US Patent, System and method for removal 
of fluoride from wastewater using single fluoride sensing electrode, 
2002 
[34] US 6235203, US Patent, Crystallisation process for removing 
fluoride from waste water, Mao-Sung Lee, Chi-Chung Liao, Ren-
Yang Horng, 2001 
[35] SU 475347 Sowjetisches Patent, Verfahren zur Fluoridabtrennung 
aus Wasser, 1976 
[36] Nawlakhe, W. G., Paramasivam, R., Defluoridation of potable water 
by Nalgolda technique, Current Science (65), Nr. 10, 1993, S. 743-
748 
[37] Schoeman, J. J., MacLeod, H., The effect of particle size and 
interfering ions on fluoride removal by activated alumina, Water 
S.A., (13), Nr. 4, 1987, S. 229-234 
[38] Ghorai Subhashini, Pant, K. K., Investigation on the Column 
 103
Performance of Fluoride Adsorption by Activated Alumina in a 
Fixed-Bed, Conference Paper, 9th Asian Pacific Confederation of 
Chemical Engineering Congress and CHEMECA 2002, 29 
September-3 October 2002, Christchurch, NZ (Internet 
www.cape.canterbury.ac.nz) 
[39] US 6599429, US Patent, Water Treatment product and method, 
2003 
[40] US 6632368, US Patent, Process for removing fluorides from fluids, 
2000  
[41] Mjengera, H., Mkongo, G., Appropriate Defluoridation technology 
for Use in Flourotic Areas in Tanzania, 3 WaterNet/Warfa 
Symposium “Water Demand Management for Sustainable 
Development”, Der es Salaam, 30-31 October 2002 
[42] Piekos, R., Paslawka, S., Fluoride uptake characteristics of fly ash, 
Research report, 32(1), 1999, S. 14-19 (Internet www.fluoride-
journal.com) 
[43] JP 05115777 A, Japanisches Patent, Adsorbent for fluoride ion, 
1993 
[44] US 4717554, US Patent, Process for adsorption treatment of 
dissolved fluorine, 1988 
[45] US 4156711, US Patent, Process for the removal of impurities 
contained in a zinc and cadmium sulphate solution, 1979 
[46] EP 0066024, Europäisches Patent, Process for the removal of 
manganese and chloride from aqueous acidic zinc sulphate 
solutions and process for the recovery of zinc, 1981 
[47] Yoshida, T., Kahata, M., Dobashi, M., Suzuki, M., Chlorine anion 
elimination from zinc sulphate by periodical current reverse 
electrolytic system, in „Aqueous Electrotechnologies: Progress in 
Theory and Practice“ TMS Warrendale, 1997, S. 177-188 
[48] Pourbaix, M., Atlas of electrochemical equilibria in aqueous 
solutions, Pergamon Press Ltd., 1966 
[49] Paškov, G. L. et al, Extraktion des Cadmiums und Chlorides aus 
zinksulfathaltigen Lösungen, Cvetnye Metally (2), 1986, S. 29-30 
[50] SU 971397, Sowjetisches Patent, Verfahren zur Abtrennung des 
Chlorids und Cadmiums aus Zinksulfatlösungen, 1982 
[51] SU 433228, Sowjetisches Patent, Extraktionsverfahren zur 
Abtrennung der Verunreinigungen aus zinkhaltigen Lösungen, 1974
[52] SU 861313, Sowjetisches Patent, Verfahren zur Reinigung der 
Zinksulfatlösungen, 1981 
[53] SU 649654, Sowjetisches Patent, Verfahren zur Reinigung der 
Zinksulfatlösungen, 1979 
[54] EP 0247713, Europäisches Patent, Method for the purification of 
zinc sulfate electrolyte, 1987 
[55] Chmierlarz A., Gnot, W., Conversion of zinc chloride to zinc 
sulphate by electrodialysis – a new concept for solving the chloride 
ion problem in zinc metallurgy, Hydrometallurgy (61), 2001, S. 21-
43 
[56] Rapp, H. J., Pfromm, P. H., Electrolysis for the chloride removal 
from the chemical recovery cycle of Kraft pulp mill, Journal of 
Membrane Science (146), 1998, S. 249-261 
 104
[57] Pfromm, P. H., Low effluent Processing in the Pulp and Paper 
Industry: Electrodialysis for Continuous Selective Chloride Removal, 
Separation and Technology, 32 (18), 1997, S. 2913-2926  
[58] US 5567293, US Patent, Electromembrane processes for the 
treatment of kraft mill electrostatic precipitation catch, 1996 
[59] EP 0534513 B1, Europäisches Patent, Verfahren zur Aufarbeitung 
von Abfallschwefelsäure, 1995 
[60] Amor, Z. et al., Optimisation of fluoride removal from brackish water 
by electrodialysis, Desalination (120), Nr. 3, 1998, S. 263-271 
[61] SU 552987, Sowjetisches Patent, Verfahren zur Chloridabtrennung 
aus metallsulfathaltigen Lösungen, 1977 
[62] SU 657072, Sowjetisches Patent, Sorptionsverfahren zur 
Chloridabtrennung aus Trüben und Lösungen der 
Schwermetallsalze, 1979 
[63] SU 1053873, Sowjetisches Patent, Sorptionsverfahren zur 
Chloridabtrennung aus sulfathaltigen Lösungen, 1983 
[64] SU 797717, Sowjetisches Patent, Verfahren zur Abtrennung des 
Chlorids aus sulfathaltigen Lösungen sowie aus Trüben der 
Schwermetallsalze, 1981 
[65] DD 229875 B5, Deutsches Patent, Verfahren zur Abtrennung der 
Chloridionen aus wässrigen Sulfatlösungen, 1985 
[66] Brown, C. J., Russer, A., Paleologou, M., Chloride removal from 
kraft liquors using ion exchange technology, TAPPI Proceedings, 
1998 International Environmental Conference & Exhibit (3), 
Norcross, GA, USA/TAPPI Press, S. 1249-1260 
[67] Diaion®, Manual of ion exchange resins and synthetic adsorbent, 
Band II, Mitsubishi Chemical Corporation, 1995 
[68] Castel, C., Schweizer, M., Simonnot, M. O., Sardin, M., Selective 
removal of fluoride ions by a two-way ion exchange cyclic process, 
Chemical Engineering Science (55), 2000, S. 3341-3352 
[69] Ku, Y., Chiou, H.-M., Wang, W., The removal of fluoride ion from 
aqueous solution by a cation synthetic resin, Separation science 
and technology, 37(1), 2002, S. 89-103 
[70] US 2373632, US Patent, Removal of fluorine from water, 1945 
[71] Popat, K. M., Anand, P. S., Dasare, B. D., Selective removal of 
fluoride ions from water by the aluminium form of the 
aminomethylphosphonic acid-type ion exchanger, Reactive 
Polymers (23), 1994, S. 23-32 
[72] JP 60102992, Abstract von japanischem Patent, Separation of 
fluoride ion and fluorine complex ion, 1985 
[73] US 5876685, US Patent – Separation and purification of fluoride 
from industrial wastes, 1999 
[74] WO 01/40117 A1, Weltpatent, Fluorine removal by ion exchange, 
2001 
[75] Siemer, A., Multiionentransport durch geladene Nanofiltrations-
membranen, Experimentelle Ergebnisse und Berechnungsansätze, 
Berichte aus Forschung und Entwicklung Nr. 006, Fraunhofer-
Institut für Grenzflächen- und Bioverfahrenstechnik IGB, Fraunhofer 
IRB Verlag, 1998. 
[76] Schneider, G., Trennverhalten von Nanofiltrationsmembranen, 
 105
Dissertation RWTH Aachen, 1994 
[77] Evaluation of the low pressure RO and NF membranes for an 
alternative treatment of Buyukcekmece Lake, Water Science and 
Technology: Water Supply (1), Nr. 1, p. 107-115 
[78] Tsuru, T., Urairi, M., Nakao, S. I., Kimura, S., Negative Rejection of 
Anions in the Loose Reverse Osmosis Separation of Mono- and 
Divalent Ion Mixtures, IChemE symposium series (125), 1991, S. 
215-227 
[79] Rautenbach, R., Gröschl, A., Separation Potential of Nanofiltration 
Membranes, Desalination (77), 1990, S. 73-84 
[80] Hagmeyer, G., Berg, P., Gimbel, R., Influence of pH on the 
Rejection properties of nanofiltration membranes, Division of 
environmental chemistry pre-prints of extended abstracts (36), Nr. 
2, August 1996 
[81] Nielsen, W. D., Jonsson, G., Bulk-Phase Criteria for Negative Ion 
Rejection in Nanofiltration of Multicomponent Salt Solutions, 
Separation Science and technology (29), 1994, S. 1165-1182 
[82] Dey, T. K., Ramachandran, V., Misra, B. M., Selectivity of anionic 
species in binary mixed electrolyte systems for nanofiltration 
membranes, Desalination (127), 2000, S. 165-175 
[83] Rautenbach, R., Membranverfahren, Grundlagen der Modul- und 
Anlagenauslegung, Springer-Verlag, 1997 
[84] US 5958245, US Patent, Method for regenerating seasoned 
aqueous fixing or bleaching/fixing solutions, 1999 
[85] Cadotte, J. et al., Nanofiltration membranes broaden the use of 
membrane separation technology, Desalination (70), 1988, S. 77-88
[86] Kettunen, R., Keskitalo, R., Combination of membrane technology 
and limestone filtration to control drinking water quality, Proceeding 
of the Conference on Membranes in Drinking and Industrial Water 
Production (1), Desalination Publications, L’Aquila, Italy, October 
2000, S. 467-479 
[87] Simons, R., Trace element removal from ash dam waters by 
nanofiltration and diffusion dialysis, desalination (89), 1993, S. 325-
341 
[88] US 5587083, US Patent, Nanofiltration of concentrated aqueous 
salt solutions, 1996 
[89] Turek, M., Gonet, M., Nanofiltration in the utilisation of coal-mine 
brines, Desalination (108), 1996, S. 171-177 
[90] DE 19932955 A1, Deutsches Patent, Verfahren zur Aufbereitung 
von Salzsole und Alkalihalogenide, erhalten aus einem Verfahren 
zur Aufbereitung von Salzsole, 1999 
[91] Samhaber, W. M., Schwaiger, H., The Application of Nanofiltration 
in the Salt Industry, 14th International Congress of Chemical and 
Process Engineering, 27-31 August 2000, Praha, Czech Republic, 
Internet www.chisa.cz/2000/ 
[92] Linde, K., Jönsson, A. S., Nanofiltration of salt solutions and landfill 
leachate, Desalination (103), 1995, S. 223-232 
[93] Pontié, M. et al., Seawater nanofiltration (NF): fiction or reality?, 
Desalination (158), 2003, S. 277-280 
[94] Turek, M., Seawater desalination an salt production in a hybrid 
 106
membrane-thermal process, Desalination (153), 2002, S. 173-177 
[95] Mohammad A. K., Al-Sofi et al., Optimisation of hybridised seawater 
desalination process, Proceeding of the Conference on Membranes 
in Drinking and Industrial Water Production (1), Desalination 
Publications, L’Aquila, Italy, October 2000, S. 303-312 
[96] Criscuoli, A., Drioli, E., Energetic and exergetic analysis of an 
integrated membrane desalination system, Desalination (124), 
1999, S. 243-249 
[97] Ohya, H., Suzuki, T., Nakao, S., Integrated system for complete 
usage of components in seawater, A proposal of inorganic chemical 
combinat on seawater, Desalination (134), 2001, S. 29-36 
[98] US 6508936, US Patent, Process for desalination of saline water, 
especially water, having increased product yield and quality, 2003 
[99] Simpson, A. E., Kerr, C. A., Buckley, C. A., The effect of pH on the 
nanofiltration of the carbonate system in solution, Desalination (64) 
1987, S. 305-319 
[100] Rauscher, K., Voigt, J., Wilke, I., Wilke K.-Th., Chemische Tabellen 
und Rechentafeln für die analytische Praxis, Verlag Harri Deutsch, 
Thun und Frankfurt am Main, 1996 
[101] Toshikatsu Sata, Makie Tsujimoto, Takanori Yamaguchi, Koji 
Matsusaki, Change of anion exchange membranes in an aqueous 
sodium hydroxide solution at high temperature, Journal of 
Membrane Science (112), 1996, S. 161-170 
[102] Childress, A. E., Elimelech, M., Effect of solution chemistry on the 
surface charge of polymeric reverse osmosis and nanofiltration 
membranes, Journal of Membrane Science (119), 1996, S. 253-268
[103] Harland, C. E., Ion Exchange: Theory and Practice, 2nd Edition, The 
Royal Society of Chemistry, 1994, S. 105 
[104] Gregor, H., Gibbs-Donnan Equilibria in Ion Exchange Resin 
Systems, Journal of American Chemical Society (73/2), 1951, S. 
642-647 
[105] Diamond, R. M., Whitney, D. K., Selektivität der Ionenaustauscher 
in verdünnten und konzentrierten wässrigen Lösungen, in: „ Ionnyj 
obmen“ (Ionenaustausch), Moskau, „Mir“, 1968, S.174-280 
[106] Diamond, R. M., The aqueous solution behavior of large univalent 
ions. A new type of ion-pairing, 
Journal of Physical Chemistry (67/12), 1963, S. 2513-2517 
[107] Bucher, J., Diamond, R. M., Chu, B., Selectivity in heterovalent 
anion exchange. Ion pairing vs. ion hydration, The Journal of 
Physical Chemistry (76/17), 1972, S. 2459-2462 
[108] Jensen, C. H., Diamond, R. M., Anion exchange in concentrated 
solutions, The Journal of Physical Chemistry (69/10), 1965, S. 
3440-3445 
[109] Reichenberg, D., Selektivität des Ionenaustausches, in „Ionnyj 
obmen“ (Ionenaustausch), Moskau, „Mir“, 1968, S. 104-173 
[110] Eiseman, G., On the Elementary Atomic Origin of Equilibrium Ionic 
Specifity, Membrane Transport and Metabolism, Proceedings of 
Symposium held in Prague, August 22-27, 1960, Editors: 
Kleinzeller, A., Kotyk, A., S. 163-179 
[111] Helfferich, F., Ionenaustausch, Band I, Grundlagen, Struktur, 
 107
Herstellung, Theorie, Verlag Chemie, 1959, S. 174 
[112] Suresh Subramonian, Clifford, D., Aqueous-Phase Ion Solvation 
and the Selectivity of Anion Exchange resins for Monovalent Ions, 
Journal of Solution Chemistry, (18), Nr. 6, 1989 
[113] Marcus, Y., Ion solvation, John Wiley&Sons limited, Chichester, 
New York, 1985  
[114] Wachinski, A. M., Environmental Ion Exchange, Principles and 
Design, Anthony M. CRC Press LLC, 1997, S. 37-38 
[115] Kokotov, Ju. A., Ionenaustauscher und Ionenaustausch, Deutscher 
Verlag für Grundstoffindustrie, Leipzig, 1984, S. 68 
[116] Gu, B., Ku, Y. - K., Jardine, P. M., Sorption and binary exchange of 
nitrate, sulfate, and uranium on an anion-exchange resins, 
Environmental Science and Technology (38), 2003, S. 3184-3188 
[117] Zelikman, A. N., Voldman, G. M., Belâevskaâ, L. B., Teoriâ 
gidrometallurgičeckih processov (Theorie der hydrometallurgischen 
Prozesse) „Metallurgiâ“, Moskau, 1983, S. 235-284 
[118] Guter, G. A., Nitrate Removal from Contaminated Groundwater by 
Anion Exchange, Progress in ion exchange: advance and 
applications, Proceedings of Cambridge, Royal Society of 
Chemistry, 1997, S. 61-113 
[119] Krestov, G. A., Termodinamika ionnyh processov v rastvorah, 
(Thermodynamik der Ionenprozesse in Lösungen), Leningrad, 
„Chimiâ“, 1984 
[120] Marcus, Y., Thermodynamics of Solvation of Ions, part 5. Gibbs free 
energy of hydration at 298.15 K, Journal of Society Faraday 
Transaction, 1991, 87(18), S. 2995-2999 
[121] Morgan, J. D., Napper, D.H., Warr, G. G., Thermodynamics of ion 
exchange selectivity at interfaces, Journal of Physical Chemistry, 
1995, 99, S. 9458-9465 
[122] Miŝenko, K. P., Poltorackij, G. M., Termodinamika i stroenie vodnyh 
rastvorov èlektrolitov (Thermodynamik und Struktur der wässrigen 
Elektrolytlösungen), “Chimija”, Leningrad, 1976 
[123] Conway, B.E., Ionic hydration in chemistry and biophysics, Elsevier 
Scientific publication company, Amsterdam – Oxford – New York, 
1981 
[124] Dinius, R. H., Emerson, M. T., Choppin, G. R., Nuclear magnetic 
resonance study of ion-exchange resins. I. Hydrated DOWEX-50 
resins, Journal of Physical Chemistry (67), Nr. 6, 1963, S. 1178-
1182 
[125] Tromp, R. H., Neilson, G. W., Neutron Diffraction Study of the 
Hydration of Ions in Aqueous Ion Exchange resin, Journal of 
Physical Chemistry (100), 1996, S.7380-7383 
[126] Paithankar, D. Y., Wang, N.-H. L., Molecular simulations of anion-
exchange systems: quaternary methylammonium ion functional 
group with various anions, Journal of Physical Chemistry (95), 
1991, S. 8899-8909 
[127] Hoffmann, A., Beitrag zur Aufbereitung von Elektrolytlösungen 
mittels Nanofiltration, UMSICHT – Schriftenreihe, Band 3, 
Fraunhofer IRB Verlag, 1997 
[128] Ong, S.L., Zhou, W., Song, L., Ng, W. J., Evaluation of Feed 
 108
Concentration Effect on Salt/Ion transport through RO/NF 
Membranes with the Nernst-Planck-Donnan Model, Environmental 
Engineering Science (19/6), 2002, S. 429-439 
[129] Mukherjee, P., Sengupta, A. K., Ion exchange selectivity as a 
surrogate indicator of relative permeability of ions in reverse 
osmosis processes, Environmental Science and Technology (37), 
2003, S. 1432-1440 
[130] Schönauer, A., Samhaber, W. M., The specific behaviour of NF 
membranes in the separation of high ionic strength electrolyte 
solutions, CHISA 2000, Prag, Internet www.ivt.uni-
linz.ac.at/Forschung/publikationen.htm  
[131] Yaroshchuk, A. E., Dielectric exclusion of ions from membranes, 
Abstract, Advance in Colloid and Interface Science (85), Issues 2-3, 
2000, S. 193-230 
[132] Yaroshchuk, A. E., Non-steric mechanisms of nanofiltration: 
superposition of Donnan and dielectric exclusion, Abstract, 
Separation and Purification Technology (22-23), 2001, S. 143-158 
[133] Bowen, W. R., Welfoot, J. S., Modelling of performance of 
membrane nanofiltration - critical assessment and model 
development, Chemical Engineering Science (57), 2002, S. 1121-
1137 
[134] Bandini, S., Vezzani, D., Nanofiltration modelling: the role of 
dielectric exclusion in membrane characterization, Chemical 
Engineering Science (58), 2003, S. 3303-3326 
[136] Vezzani, D., Bandini, S., Donnan equilibrium and dielectric 
exclusion for characterization of nanofiltration membranes, 
Desalination (149), 2002, S. 477-483 
[137] Timmer, J. M. K., Properties of nanofiltration membranes; model 
development and industrial applications, Dissertation, TU 
Eindhoven, 2001 
[138] Pontié, M., Lemordant, D., Water characterization in composite 
organic membranes by thermal analysis, Journal of Membrane 
Science (141), 1998, S. 13-17 
[139] Bockris, J. O. M., Reddy, A. K. N., Modern Electrochemistry, 
Volume 1, A Plenum/Rosetta Edition, New York, 1980 
[140] Gabelich, C. J., Tae I. Y., Green, J., F., Salinity removal 
Technologies, 2002, Internet www.energy.ca.gov/ 
[141] Mänttäri, M., Pihlajamäki, A., Kaipainen, E., Nyström, M., Effect of 
temperature and membrane pre-treatment by pressure on the 
filtration properties of nanofiltration membranes, Desalination (145), 
2002, S. 81-86 
[142] Peeters, J. M. M., Boom, J. P., Mulder, M. H. V., Strathmann, H., 
Retention measurements of nanofiltration membranes with 
electrolyte solutions, Journal of Membrane Science (145), 1998, S. 
199-209 
[143] Paugam, L., Taha, S., Dorange, G., Elimination of nitrate ions in 
drinking waters by nanofiltration, Desalination (152), 2002, S. 271-
274 
[144] Schönauer, A., Raab, T., Samhaber, W. M, Charakterisierung von 
Nanofiltrationsmembranen in Salzlösungen höherer 
 109
Konzentrationen, Poster auf Dechema-Jahrestagungen, 
Wiesbaden, April 1999, Internet www.ivt.uni-
linz.ac.at/Forschung/publikationen.htm 
[145] Pontié, M., Buissoon, H. et al., Studies of halide ions mass transfer 
in nanofiltration – application to selective defluoridation of brackish 
drinking water, Desalination (157), 2003, S. 127-134 
[146] Garba, Y., Taha, S., Gondrexon, N., Dorange, G., Ion transport 
modelling through nanofiltration membranes, Journal of Membrane 
Science (160), 1999, S. 187-200 
[147] Suingil Choi, Zuwhan Yun, Seongho Hong, The effect of co-existing 
ions and surface characteristics of nanomembranes on the removal 
of nitrate and fluoride, Desalination (133), 2001, S. 53-64 
[148] Pontalier, P. -Y., Ismail Ali, Ghoul Mohamed, Mechanisms for the 
selective rejection of solutes in nanofiltration membranes, 
Separation and Purification Technology (12), 1997, S. 175-181 
[149] Ferjani, E., Roudesli, S, Deratani, A., Desalination of brackish water 
from Tunisian Sahel using composite polymethylhydrosiloxane-
cellulose acetate membranes, Desalination (162), 2004, S. 103-109
[150] Palmeri, J., Sandeaux, J., Sandeaux, R., Lefebvre X. et al., 
Modelling of multi-electrolyte transport in charged ceramic and 
organic nanofilters using the computer simulation program 
NanoFlux, Desalination (147), 2002, S. 231-236 
[151] Ghiu, S. M. S., Carnahan, R. P., Barger, M., Mass transfer in RO 
TFC membranes - dependence on the salt physical and 
thermodynamic parameters, Desalination (157), 2003, S. 385-393 
[152] Lee, S., Lueptow, R. M., Membrane rejection of nitrogen 
compounds, Environmental Science and Technology (35), 2001, S. 
3008-3018 
[153] Wiesner, M. R., Aptel, P., Mass transport and permeate flux and 
fouling in pressure-driven processes, in “Water Treatment 
Membrane Processes”, Editors: Mallevialle, J., Odendaal, P.E., 
Wiesner, M. R., Mc Gray-Hill, 1996 
[154] Padova, J., Solvation Approach to Ion Solvent Interaction, The 
Journal of Chemical Physics (40), Nr. 3, February 1964, S. 691-694 
[155] Mukherjee, P., Relative Permeation of ions in reverse osmosis 
processes using ion exchange selectivity data: theoretical approach 
and experimental validation, Dissertation, Lehigh University, 2002 
[156] Oren, Y., Litan, A., The State of the Solution- Membrane Interface 
during Ion Transport Across an Ion-Exchange Membrane, The 
Journal of Physical Chemistry (78), Nr. 18, 1974, S.1805-1811 
 
 110
8. Symbolverzeichnis 
 
a  Aktivitäten der Gegenionen in der Lösungsphase 
 
 
a  Aktivitäten der Gegenionen in der Harzphase 
 
 
AV Membrankonstante 
 
[l/(m²∗h∗bar)]
AM effektive Membranfläche 
 
[m²] 
c Konzentration in der Nernst-Planck-Gleichung 
 
[mol/m³] 
−2
3COc  Carbonatgehalt in den eigenen  
Nanofiltrationsversuchen 
 
[g/l] 
−Clc  Chloridgehalt in den eigenen Nanofiltrationsversuchen 
 
[g/l] 
−Cl
nverdünntc ,  Chloridgehalt des Retentats nach seiner Verdünnung in den eigenen Nanofiltrationsversuchen 
 
[g/l] 
d Durchmesser einer Ionenaustauschsäule 
 
[cm] 
D Diffusionskoeffizient 
 
[m²/s] 
f Aktivitätskoeffizienten der Gegenionen in der Lösungsphase 
 
 
f  Aktivitätskoeffizienten der Gegenionen in der Lösungsphase 
 
 
e Elektronenladung (1,60219*10-19) 
 
[C] 
−ClE  Chloridabreicherung [%] 
ER Regenerierungseffektivität 
 
[%] 
F Faraday-Konstante (96487) 
 
[C/mol] 
ΔG Änderung der Gibbs’schen Energie 
 
[kJ/mol] 
ΔGh0 Änderung der Gibbs’schen Standardhydratationsenergie  
 
[kJ/mol] 
h Höhe einer Ionenaustauschsäule 
 
[cm] 
ΔHh0 Änderung der Standardhydratationsenthalpie 
  
[kJ/mol] 
J molarer spezifischer Strom  
 
[mol/(m²∗s)] 
k thermodynamische Gleichgewichtskonstante   
K Ionenaustauscherkapazität [eq/l Harz] 
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−2
3COL  Carbonatverlust [%] 
p Druck 
 
[bar] 
rP Porenradien der Nanofiltrationsmembranen 
 
[nm] 
rh∞ Hydratationsradien der Ionen bei unendlicher  
Verdünnung, bestimmt durch Kompressibilitäts-messungen  
 
[nm] 
rFix Radius der fixierten Ionengruppe eines Ionenaustauschers 
 
[m] 
R Gaskonstante (8,314) 
 
[J/(K∗mol)] 
Rtheoretisch theoretisch benötigte Menge an Regeneriermittel 
 
[g/l] 
Rtatsächlich tatsächlich verbrauchte Menge an Regeneriermittel 
 
[g/l] 
−2
3COR  Carbonatrückhalt 
 
[%] 
−ClR  Chloridrückhalt [%] 
ΔSh0 Änderung der Standardhydratationsentropie 
 
[J/(mol∗K)] 
t Zeit 
 
[h] 
T Temperatur 
 
[K] bzw. [°C] 
v  Strömungsgeschwindigkeit in der Nernst-Planck-Gleichung 
 
[m/s] 
OHv 2  Wasserfluss durch eine Membran 
 
[l/(m²∗h)] 
Pv  Permeatfluss durch eine Membran 
 
[l/(m²∗h)] 
Vh∞  Partielles molares Volumen eines Ions in seinem hydratisier- 
ten Zustand bei unendlicher Verdünnung, bestimmt durch 
Kompressibilitätsmessungen bei T = 298,15 K 
 
[cm³/mol] 
V  
Volumen der Gegenionen in der Harzphase [m³/mol] 
Verdünnung
OHV 2  Das für die Verdünnung des Retentats auf den Carbonatausgangsgehalt notwendige Wasservolumen in den 
eigenen Nanofiltrationsversuchen 
 
[l] 
V Volumen (Permeat-, Retentat-. Konzentrat bzw. 
Feedvolumen in den eigenen Nanofiltrationsversuchen) 
 
[l] 
x Längenkoordinate in der Nernst-Planck-Gleichung 
 
[m] 
X Gehalte an Gegenionen in der Lösungsphase 
 
[mol/l] 
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X  Gehalte an Gegenionen in der Harzphase [mol/l] 
z Ladung in der Nernst-Planck-Gleichung 
 
 
Griechische Symbole 
 
ε relative Dielektrizitätskonstante 
 
 
ϕ Potential der Membran 
 
[V] 
Δπ osmotische Druckdifferenz [bar] 
 
 
Indizes  
hochgestellt 
 
M Membran 
 
35°C, 50°C Versuchstemperaturen 
 
H2O Wasser (bei der relativen Dielektrizitätskonstante) 
 
MP Membranporen (bei der relativen Dielektrizitätskonstante) 
 
tiefgestellt 
 
i Komponenten 
 
A, B, OH-, 
CO32-, Cl -, 
Br -SO42- 
ausgetauschten Gegenionen A, B, OH -, CO32-, Cl -, Br -, SO42- 
n Nummer der Permeatabnahme 
 
P Permeat 
 
F Feed 
 
K Konzentrat 
 
R Retentat 
 
gesamt bezogen auf die Gesamtmenge des erzeugten Permeats (in den 
eigenen Nanofiltrationsversuchen) 
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7. Glossar 
 
Demineralisation (Bei der Wasserbehandlung) die Abtrennung der 
gelösten Salze aus der Lösung. 
 
Diluat (In der Elektrodialyse) die salzarme Lösung. 
 
Donnangleichgewicht 
 
Das elektrochemische Gleichgewicht in einem 
System, dass aus zwei Elektrolytlösungen, getrennt 
durch eine semipermeable Membran, besteht. Diese 
Membran ist zumindest für eine Sorte der gelösten 
geladenen Komponenten (Ionen) unpassierbar. 
 
Elektrodialyse Unter Elektrodialyse versteht man ein Verfahren, in 
dem Ionen einer Elektrolytlösung unter dem Einfluss 
eines elektrischen Feldes durch die ionenselektiven 
Membranen transportiert werden. Die bei der 
Elektrolyse eingesetzten Membranen lassen entweder 
Kationen (Kationenaustauschermembranen) oder 
Anionen (Anionenaustauschermembran) permeieren. 
 
Elutionskurve (Bei dem Ionenaustausch) Unter Elutionskurve 
versteht man eine Kurve, die durch das Auftragen der 
Konzentration des abzutrennenden Ions im Ablauf 
einer Ionenaustauschsäule gegen das 
Lösungsvolumen, das durch die Säule geflossen ist. 
 
Feed (Bei der Membranfiltration) die Ausgangslösung. 
 
Flüssig-Flüssig-Extraktion Unter Extraktion versteht man das Herauslösen eines 
oder mehrerer Stoffe aus einer flüssigen Phase (meist 
wässrige) in die andere flüssige Phase (meist 
organische, als Extraktionsmittel bezeichnet). Die 
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beiden flüssigen Phasen sind nicht gegenseitig lösbar 
(nicht mischbar).  
 
Ionenaustauscher 
(Ionenaustauscherharze) 
Unter Ionenaustauscher versteht man die 
organischen oder anorganischen Feststoffe, die aus 
einem Gerüst mit verankerten ionischen Gruppen 
(fixierte oder Festionen) und den freibeweglichen 
Ionen mit entgegengesetzter Ladung (Gegenionen) 
bestehen. Die Gegenionen können durch die anderen 
Ionen mit dem gleichen Vorzeichen ersetzt werden.  
  
Ionen-Retardation Ein Verfahren zur Trennung von Elektrolyten und 
Nichtelektrolyten, beruht auf Unterschieden in der 
Stärke der Adsorption der Elektrolyte und 
Nichtelektrolyte an einem Austauscher. 
 
Nanofiltration Unter Nanofiltration versteht man ein 
druckgetriebenes Membrantrennverfahren. Der Name 
Nanofiltration wird aus den abschätzbaren 
Porengrößen der eingesetzten Membranen von ca. 1 
nm abgeleitet. 
 
Permeat (Bei der Membranfiltration) die Lösung mit gelösten 
Stoffen, die eine Membran passieren (Filtrat).  
 
Raffinat (Bei der Flüssig-Flüssig-Extraktion) die verarmte 
flüssige Abgeberphase (meist wässrige) nach der 
Extraktion. 
 
Retentat (Bei der Membranfiltration) die Lösung mit gelösten 
Stoffen, die von einer Membran zurückgehalten 
werden. 
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Scaling (Bei der Membranfiltration) Überschreitung des 
Löslichkeitsproduktes von Salzen, verursacht durch 
ihre Aufkonzentrierung an der Feedseite einer 
Membran. Folglich kommt es zu den Ausfällungen der 
Salze auf der Membranoberfläche und Bildung von 
Krusten, die zur Membranverblockung führen. 
 
Trennfaktor Unter dem Trennfaktor versteht man der Quotient der 
Mengenverhältnisse in Austauscher und Lösung. 
 
Umkehrosmose  Umkehrosmose ist ein druckgetriebenes 
Membrantrennverfahren. Zwei Lösungen 
unterschiedlicher Konzentration werden von einer 
semipermeablen Membran getrennt, die für nahezu 
alle gelösten Stoffe unpassierbar ist und lediglich das 
Lösungsmittel durchlässt. Ein Druck wird benutzt, der 
den osmotischen Druck, verursacht durch das 
Bestreben zum Ausgleich des chemischen Potentials 
an den beiden Seiten der Membran, 
überkompensiert, so dass die Flussrichtung des 
Lösungsmittels durch die Membran auf die Seite der 
Lösung mit geringerem chemischem Potential 
umgekehrt wird. 
 
 
 
 
 
 
Anhang I 
Eigenschaften der untersuchten Harze 
Harz Hersteller Grundgerüst austauschaktive Gruppe Lieferform Basizität 
Dichte,
[g/] 
Totalkapazität,
[eq/l Harz] 
TBetrieb,,
[°C] pH-Bereich 
NRW 400 The Purolite Company Polystyrol quartäres Amin OH
- 
stark 
basisch 
Typ I 
1,07 ≥ 1,0 ≤ 60 < 12 
NRW 600 The Purolite Company Polystyrol quartäres Amin OH
- 
stark 
basisch 
Typ I 
k. A. ≥ 1,4 k. A. k. A. 
A 830 The Purolite Company Polyacryl Polyamin freie Base 
schwach 
basisch 1,10 ≥ 2,7 ≤ 35 < 9 
A 100 The Purolite Company Polystyrol tertiäres Amin freie Base 
schwach 
basisch 1,04 ≥ 1,30 ≤ 90 < 9 
A 200 The Purolite Company Polystyrol quartäres Amin Cl
- 
stark 
basisch 
Typ II 
1,08 ≥ 1,30 ≤ 35 < 11 
A 600 The Purolite Company Polystyrol quartäres Amin Cl
- 
stark 
basisch 
Typ I 
1,10 ≥ 1,40 ≤ 90 < 12 
DOWEX 21K 
The Dow   
Chemical 
Company 
Styrol-DVB quartäres Amin Cl- 
stark 
basisch 
Typ I 
1,08 ≥ 1,20 ≤ 60 0 -14 
Retardion 11A8 
The Dow  
Chemical 
Company 
Styrol-DVB quartäres AminCarboxylgruppe
OH- 
H+ amphoter k. A. 
≥ 1,2 (OH) 
≥ 1,1 (H) ≤ 100 4 - 10 
DOWEX MR-3C 
The Dow 
Chemical 
Company 
Styrol-DVB quartäres AminSulfonsäure 
OH- 
H+ amphoter k. A. k. A. ≤ 50 
0 - 14 
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DOWEX MR-3 
The Dow 
Chemical 
Company
Styrol-DVB quartäres AminSulfonsäure 
OH- 
H+ amphoter
1,06 
(OH) 
1,20 
(H) 
≥ 1,0 (OH) 
≥ 1,8 (H) ≤ 60 0 - 14 
DOWEX 
MARATHON A 
The Dow 
Chemical 
Company
Styrol-DVB quartäres Amin Cl- 
stark 
basisch 
Typ I 
1,08 ≥ 1,3 ≤ 100 0 - 14 
Monoplus M 500 Bayer AG Polystyrol quartäres Amin Cl- 
stark 
basisch 
Typ I 
1,08 ≥ 1,2 ≤ 70 0 - 12 
Monoplus M 600 Bayer AG Polystyrol quartäres Amin Cl- 
stark 
basisch 
Typ II 
1,10 ≥ 1,25 ≤ 30 0 - 11 
Lewatit MPC 64 Bayer AG Polystyrol quartäres Amin Cl- 
mittel 
basisch 
Typ I 
1,03 ≥ 1,4 ≤ 70 0 - 8 
Amberlite IRA 92 
Rohm and 
Haas 
Company
Styrol-DVB primäres Amin OH- schwach basisch 
1,035-
1,055 ≥ 1,6 ≤ 90 0 - 8 
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Anhang II 
Messwerte aus Nanofiltrationsuntersuchungen 
 
Membran: Koch MPF-34, T = 35°C, p = 30 bar, Ausgangslösung: 19,93 g/l Na2CO3, 1,03 g/l Cl- 
 
Permeatvolumen, 
[ml] 
Zeit, [min] CO32- im 
Permeat, [g/l] 
Cl- im  
Permeat, [g/l] 
50 27,85 0,48 0,21 
100 32,52 0,48 0,25 
150 40,07 0,66 0,39 
200 59,55 1,02 0,67 
250 126,25 2,76 1,52 
Konzentrat, 83 ml: CO32--Gehalt 35,41 g/l, Cl--Gehalt 1,90 g/l 
 
Versuchsreihe mit 3 Koch MPF-34 - Membranen aus gleicher Charge, T = 35°C, p = 30 bar 
Nr. 1, Ausgangslösung (340 ml): 18,44 g/l Na2CO3, 0,99 g/l Cl-   
 
Permeatvolumen, 
[ml] 
Zeit, [min] CO32- im 
Permeat, [g/l] 
Cl- im  
Permeat, [g/l] 
52 31,33 0,48 0,21 
102 35,75 0,42 0,28 
152 42,20 0,57 0,39 
202 62,78 0,96 0,71 
252 143,75 2,73 1,63 
Konzentrat, 75 ml: CO32--Gehalt 35,76 g/l, Cl--Gehalt 1,88 g/l 
 
Nr. 2, Ausgangslösung (342 ml): 19,72 g/l Na2CO3, 0,99 g/l Cl- 
 
Permeatvolumen, 
[ml] 
Zeit, [min] CO32- im 
Permeat, [g/l] 
Cl- im  
Permeat, [g/l] 
50 30,05 0,57 0,21 
100 33,15 0,48 0,25 
150 40,87 0,69 0,35 
200 58,87 1,02 0,64 
250 130,50 2,76 1,52 
Konzentrat, 80 ml: CO32--Gehalt 35,38 g/l, Cl--Gehalt 1,94 g/l 
 
Nr. 3, Ausgangslösung: 19,72 g/l Na2CO3, 0,99 g/l Cl- 
 
Permeatvolumen, 
[ml] 
Zeit, [min] CO32- im 
Permeat, [g/l] 
Cl- im 
 Permeat, [g/l] 
50 30,98 0,20 0,18 
101 37,12 0,36 0,25 
151 45,18 0,54 0,37 
201 68,18 0,90 0,66 
251 165,63 2,67 1,63 
Konzentrat, 85 ml, CO32--Gehalt 34,69 g/l, Cl--Gehalt 1,83 g/l 
 
Membran: Koch MPF-34, T = 50°C, p = 30 bar, Ausgangslösung: 20,63 g/l Na2CO3, 1,08 g/l Cl- 
 
Permeatvolumen,
[ml] 
Zeit, [min] CO32- im 
Permeat,[g/l] 
Cl- im 
 Permeat, [g/l] 
62 27,98 1,20 0,46 
112 28,65 1,50 0,64 
162 36,07 2,04 0,85 
212 46,98 3,12 1,21 
262 72,10 6,18 1,60 
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Konzentrat, 81 ml: CO32--Gehalt 35,38 g/l, Cl--Gehalt 1,94 g/l 
Membran: Koch MPF-34, T = 35°C, p = 20 bar, Ausgangslösung: 20,99 g/l Na2CO3, 1,03 g/l Cl- 
 
Permeatvolumen, 
[ml] 
Zeit, [min] CO32- im 
Permeat, [g/l] 
Cl- im 
 Permeat, [g/l] 
55 105,58 1,86 0,57 
96 104,55 2,40 0,74 
148 163,72 3,00 0,96 
198 202,40 4,68 1,21 
248 306,27 7,92 1,45 
Konzentrat, 90 ml: CO32--Gehalt 28,80 g/l, Cl--Gehalt 1,10 g/l 
 
Membran: Koch MPF-34, T = 35°C, p = 30 bar, Ausgangslösung: 19,19 g/l Na2CO3, 0,96 g/l Br- 
 
Permeatvolumen, 
[ml] 
Zeit, [min] CO32- im 
Permeat, [g/l] 
Br- im  
Permeat, [g/l] 
50 34,50 1,38 0,48 
100 39,00 1,44 0,56 
150 45,25 1,86 0,72 
200 55,00 2,70 0,96 
250 75,00 4,50 1,36 
Konzentrat, 100 ml: CO32--Gehalt 27,30 g/l, Br--Gehalt 1,28 g/l 
  
Membran: Koch MPF-34, T = 35°C, p = 30 bar, Ausgangslösung: 19,61 g/l Na2CO3, 0,90 g/l NO3- 
 
Permeatvolumen, 
[ml] 
Zeit, [min] CO32- im 
Permeat, [g/l] 
NO3- im 
Permeat, [g/l] 
50 33,37 0,84 0,57 
100 38,50 1,14 0,82 
150 45,30 1,56 0,85 
200 58,80 2,22 1,20 
250 92,00 3,45 1,40 
Konzentrat, 90 ml: CO32--Gehalt 30,90 g/l, NO3--Gehalt 0,72 g/l 
 
Membran: Koch MPF-34, T = 35°C, p = 30 bar, Ausgangslösung: 19,72 g/l Na2CO3, 0,49 g/l F- 
 
Permeatvolumen 
[ml] 
Zeit, [min] CO32- im 
Permeat, [g/l] 
F- im Permeat, 
[g/l] 
50 29,35 0,48 0,06 
100 33,98 0,54 0,07 
150 41,12 0,72 0,12 
200 60,18 1,20 0,22 
250 120,18 3,06 0,59 
Konzentrat, 90 ml: CO32--Gehalt 33,30 g/l, F--Gehalt 1,15 g/l 
 
Membran: Koch MPF-34, T = 35°C, p = 30 bar, Ausgangslösung: 19,97 g/l Na2SO4, 1,00 g/l Cl- 
 
Permeatvolumen, 
[ml] 
Zeit, [min] SO42- im 
Permeat, [g/l] 
Cl- im 
Permeat, [g/l] 
50 38,42 1,07 0,21 
100 43,27 1,35 0,28 
153 51,58 1,42 0,39 
203 59,77 2,21 0,57 
250 80,37 3,52 0,99 
Konzentrat, 90 ml: SO42--Gehalt 39,13 g/l, Cl--Gehalt 2,09 g/l 
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Membran: Koch MPF-34, T = 35°C, p = 30 bar, Ausgangslösung: 20,41 g/l Na2SO4, 1,04 g/l Br- 
 
Permeatvolumen, 
[ml] 
Zeit, [min] SO42- im 
Permeat, [g/l] 
Br- im  
Permeat, [g/l] 
50 36,50 0,85 0,40 
100 34,40 0,92 0,48 
150 52,10 1,61 0,80 
200 50,00 2,07 0,96 
250 60,00 3,98 1,44 
Konzentrat, 92 ml: SO42--Gehalt 37,50 g/l, Br--Gehalt 1,52 g/l 
 
Membran: Koch MPF-34, T = 35°C, p = 30 bar, Ausgangslösung: 20,25 g/l Na2SO4, 1,25 g/l NO3- 
 
Permeatvolumen, 
[ml] 
Zeit, [min] SO42- im 
Permeat, [g/l] 
NO3- im  
Permeat, [g/l] 
50 37,50 0,58 0,64 
100 36,35 0,74 0,78 
150 41,10 0,94 0,99 
200 48,55 1,59 1,35 
250 60,40 2,86 1,92 
Konzentrat, 88 ml: SO42--Gehalt 37,50 g/l, NO3--Gehalt 1,52 g/l 
 
Membran: Koch MPF-34, T = 35°C, p = 30 bar, Ausgangslösung: 20,71 g/l Na2SO4, 0,53 g/l F- 
 
Permeatvolumen, 
[ml] 
Zeit, [min]  SO42- im 
Permeat, [g/l] 
F- im 
Permeat, [g/l] 
50 40,00 0,83 0,07 
100 42,00 0,96 0,07 
150 49,50 1,10 0,10 
200 55,00 1,65 0,24 
251 95,97 3,16 0,40 
Konzentrat, 90 ml: SO42--Gehalt 43,00 g/l, F--Gehalt 1,37 g/l 
 
Versuch mit einer Mischlösung: Membran Koch MPF-34, T = 35°C, p = 30 bar, 250 ml Permeat  
 
Gehalte im Feed, [mol/l] Gehalte im Permeat, [mol/l] Zeit, 
[min] 
CO32- im 
Feed, [g/l] Cl- Br- F- NO3- 
CO32- im 
Permeat, 
[g/l] 
Cl- Br- F- NO3- 
195,95 10,80 0,025 0,025 0,026 0,032 2,00 0,017 0,018 0,012 0,028 
     
 
Membran: Nadir N30F, T = 35°C, p = 30 bar, Ausgangslösung: 20,14 g/l Na2CO3, 1,03 g/l Cl- 
 
Permeatvolumen, 
[ml] 
Zeit, [min] CO32- im 
Permeat, [g/l] 
Cl- im Permeat, 
[g/l] 
50 13,92 3,78 1,42 
100 14,85 4,02 1,38 
150 15,75 4,26 1,35 
200 17,00 4,98 1,28 
253 18,45 5,76 1,17 
306 19,00 6,3 1,06 
356 20,98 8,46 0,96 
406 22,00 11,34 0,78 
Konzentrat, 83 ml: CO32--Gehalt 32,10 g/l, Cl--Gehalt 0,46 g/l 
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Versuchsreihe mit 3 Nadir N30F-Membranen aus gleicher Charge 
 
Nr. 1, T = 35°C, p = 30 bar, Ausgangslösung: 20,14 g/l Na2CO3, 1,03 g/l Cl- 
 
Permeatvolumen, 
[ml] 
Zeit, [min] CO32- im 
Permeat, [g/l] 
Cl- im  
Permeat, [g/l] 
53 26,92 2,55 1,40 
103 27,28 3,36 1,28 
153 28,85 3,78 1,30 
204 31,42 4,50 1,21 
255,5 33,47 5,46 1,17 
305,5 35,68 6,96 1,06 
355,5 38,88 9,06 0,98 
405,5 46,05 12,90 0,78 
Konzentrat, 83 ml: CO32--Gehalt 35,44 g/l, Cl--Gehalt 0,50 g/l 
 
Nr. 2, T = 35°C, p = 30 bar, Ausgangslösung: 20,14 g/l Na2CO3, 0,99 g/l Cl- 
 
Permeatvolumen, 
[ml] 
Zeit, [min] CO32- im 
Permeat, [g/l] 
Cl- im 
Permeat, [g/l] 
51,2 20,30 2,90 1,37 
102,7 21,45 3,18 1,31 
152,7 22,28 3,69 1,28 
202,7 23,33 4,32 1,24 
252,7 27,28 5,19 1,24 
302,7 30,00 6,39 1,10 
353,7 31,03 8,28 0,99 
405,7 36,40 11,88 0,87 
Konzentrat, 80 ml: CO32--Gehalt 33,22 g/l, Cl--Gehalt 0,50 g/l 
 
Nr. 3, T = 35°C, p = 30 bar, Ausgangslösung: 19,08 g/l Na2CO3, 1,01 g/l Cl- 
 
Permeatvolumen, 
[ml] 
Zeit, [min] CO32- im 
Permeat, [g/l] 
Cl- im  
Permeat, [g/l] 
50 29,10 2,00 1,29 
100 30,55 2,46 1,28 
150 32,32 2,91 1,28 
200 34,77 3,48 1,26 
250 37,08 4,32 1,19 
300 40,38 5,55 1,10 
352 45,57 7,44 0,99 
402 52,27 10,68 0,82 
Konzentrat, 82 ml: CO32--Gehalt 33,43 g/l, Cl--Gehalt 0,44 g/l 
 
Membran: Nadir N30F, T = 50°C, p = 30 bar, Ausgangslösung: 20,88 g/l Na2CO3, 1,06 g/l Cl- 
 
Permeatvolumen, 
[ml] 
Zeit, [min] CO32- im 
Permeat, [g/l] 
Cl- im Permeat, 
[g/l] 
53 12,43 4,08 1,38 
106 12,53 4,2 1,35 
158 12,73 4,74 1,33 
208 13,03 5,4 1,24 
258 13,98 6,3 1,17 
308 15,42 7,44 1,06 
358 17,35 7,7 0,99 
408 20,72 11,34 0,82 
Konzentrat, 86 ml: CO32--Gehalt 30,96 g/l, Cl--Gehalt 0,50 g/l 
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Membran: Nadir N30F, T = 35°C, p = 20 bar, Ausgangslösung: 20,03 g/l Na2CO3, 1,26 g/l Cl- 
 
Permeatvolumen, 
[ml] 
Zeit, [min] CO32- im 
Permeat, [g/l] 
Cl- im 
Permeat, [g/l] 
50 20,93 4,8 1,7 
100 23,20 5,04 1,66 
150 24,00 5,76 1,57 
200 24,53 6,36 1,48 
250 26,80 7,32 1,4 
300 26,75 8,58 1,26 
350 28,43 10,02 1,13 
400 29,73 12,12 1 
Konzentrat, 90 ml: CO32--Gehalt 25,74 g/l, Cl--Gehalt 0,65 g/l 
 
Membran: Nadir N30F, T = 35°C, p = 30 bar, Ausgangslösung: 19,50 g/l Na2CO3, 0,88 g/l Br- 
 
Permeatvolumen, 
[ml] 
Zeit, [min] CO32- im 
Permeat, [g/l] 
Br- im  
Permeat, 
[g/l] 
50 16,73 4,52 1,36 
101 18,10 4,26 1,28 
151 18,17 4,68 1,28 
201 18,68 5,52 1,12 
253,6 20,55 6,12 1,04 
303,6 20,62 7,2 0,96 
353,6 22,27 8,7 0,88 
403,6 24,60 11,4 0,72 
Konzentrat, 84 ml: CO32--Gehalt 25,00 g/l, Br--Gehalt 0,40 g/l 
 
Membran: Nadir N30F, T = 35°C, p = 30 bar, Ausgangslösung: 19,61 g/l Na2CO3, 1,16 g/l NO3- 
 
Permeatvolumen, 
[ml] 
Zeit, [min] CO32- im  
Permeat, [g/l] 
NO3- im Permeat, 
[g/l] 
50 41,00 3,00 1,80 
100 41,50 2,70 1,60 
150 43,00 3,20 1,65 
200 44,00 3,90 1,50 
250 47,00 4,50 1,30 
300 52,00 5,70 1,10 
350 59,00 7,80 0,93 
400 73,00 10,80 0,67 
Konzentrat, 80 ml: CO32--Gehalt 34,50 g/l, NO3--Gehalt 0,28 g/l 
 
Membran: Nadir N30F, T = 35°C, p = 30 bar, Ausgangslösung: 20,14 g/l Na2CO3, 0,52 g/l F- 
 
Permeatvolumen, 
[ml] 
Zeit, [min] CO32- im 
Permeat, [g/l] 
F- im  
Permeat, [g/l] 
50 21,58 4,32 0,52 
100 23,55 4,44 0,52 
150 23,62 5,10 0,54 
200 25,27 5,64 0,54 
250 26,07 6,48 0,54 
300 28,00 7,50 0,54 
350 28,13 8,64 0,54 
400 33,85 10,62 0,54 
Konzentrat, 100 ml: CO32--Gehalt 26,61 g/l, F--Gehalt 0,45 g/l 
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Membran: Nadir N30F, T = 35°C, p = 30 bar, Ausgangslösung: 20,87 g/l Na2SO4, 1,03 g/l Cl- 
 
Permeatvolumen, 
[ml] 
Zeit, [min] SO42- im 
Permeat, [g/l] 
Cl- im 
Permeat, [g/l] 
50 32,00 2,51 1,45 
100 36,50 2,77 1,42 
150 35,50 3,16 1,38 
200 37,18 3,96 1,31 
250 38,72 4,6 1,21 
300 45,00 5,34 1,1 
350 52,00 7,94 0,92 
400 65,00 11,31 0,71 
Konzentrat, 84 ml: SO42--Gehalt 47,18 g/l, Cl--Gehalt 0,32 g/l 
 
Membran: Nadir N30F, T = 35°C, p = 30 bar, Ausgangslösung: 19,85 g/l Na2SO4, 0,88 g/l Br- 
 
Permeatvolumen, 
[ml] 
Zeit, [min] SO42- im 
Permeat, [g/l] 
Br- im  
Permeat, [g/l] 
50 27,18 3,29 1,4 
102 30,05 3,74 1,32 
150 30,40 4,42 1,24 
206,6 33,97 5,17 1,16 
256,6 33,17 6,36 1,04 
306,6 35,17 7,83 0,88 
356,6 35,07 9,34 0,72 
406,6 42,28 12,41 0,56 
Konzentrat, 78 ml: SO42--Gehalt 41,32 g/l, Br--Gehalt 0,24 g/l 
 
Membran: Nadir N30F, T = 35°C, p = 30 bar, Ausgangslösung: 21,45 g/l Na2SO4, 0,89 g/l NO3- 
 
Permeatvolumen, 
[ml] 
Zeit, [min] SO42- im 
Permeat, [g/l] 
NO3- im  
Permeat, [g/l] 
50 19,13 4,64 1,48 
100 19,97 4,69 1,42 
150 20,58 5,27 1,31 
200 21,57 6,02 1,21 
250 22,47 7,06 1,08 
300 23,48 8,45 0,96 
350 25,08 10,41 0,82 
400 27,45 13,44 0,65 
Konzentrat, 95 ml: SO42--Gehalt 37,00 g/l, NO3--Gehalt 0,33 g/l 
 
Membran: Nadir N30F, T = 35°C, p = 30 bar, Ausgangslösung: 20,71 g/l Na2SO4, 0,54 g/l F- 
 
Permeatvolumen, 
[ml] 
Zeit, [min] SO42- im 
Permeat, [g/l] 
F- im Permeat, 
[g/l] 
50 16,38 4,61 0,54 
100 17,20 4,66 0,54 
150 18,33 5,06 0,54 
200 18,60 5,82 0,54 
250 20,33 6,74 0,57 
300 20,62 8,02 0,57 
350 22,57 9,79 0,57 
400 24,22 12,75 0,59 
Konzentrat, 100 ml: SO42--Gehalt 36,29 g/l, F--Gehalt 0,48 g/l 
 
Versuch mit einer Mischlösung: Membran Nadir N30F, T = 35°C, p = 30 bar, 265 ml Permeat 
 
Gehalte im Feed, [mol/l] Gehalte im Permeat, [mol/l] Zeit, 
[min] 
CO32- im 
Feed, [g/l] Cl- Br- F- NO3- 
CO32- im 
Permeat, 
[g/l] 
Cl- Br- F- NO3- 
102,83 11,35 0,026 0,027 0,027 0,031 5,16 0,030 0,033 0,025 0,040 
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Membran: Nadir NF-PES-10, T = 35°C, p = 30 bar, Ausgangslösung: 20,03 g/l Na2CO3, 0,99 g/l Cl- 
 
Permeatvolumen, 
[ml] 
Zeit, [min] CO32- im 
Permeat, [g/l] 
Cl- im  
Permeat, [g/l] 
50 5,50 7,80 1,17 
100 5,50 7,74 1,17 
155 6,15 7,98 1,17 
205 5,75 8,40 1,10 
255 5,85 8,88 1,06 
305 6,07 9,48 1,03 
355 6,30 10,32 0,99 
405 6,70 11,58 0,92 
Konzentrat, 95 ml: CO32--Gehalt 18,80 g/l, Cl--Gehalt 0,71 g/l 
 
Versuchsreihe mit 3 Nadir NF-PES-10-Membranen aus gleicher Charge 
 
Nr. 1, T = 35°C, p = 30 bar, Ausgangslösung: 20,14 g/l Na2CO3, 0,99 g/l Cl- 
Permeatvolumen, 
[ml] 
Zeit, [min] CO32- im 
Permeat, [g/l] 
Cl- im Permeat, 
[g/l] 
53 8,93 6,60 1,33 
103 8,65 6,48 1,21 
153 8,93 6,96 1,21 
203 9,12 7,50 1,10 
253 9,30 8,16 1,10 
308 10,67 9,05 1,09 
358 9,95 10,38 1,06 
409,5 10,58 12,36 0,92 
Konzentrat, 85 ml: CO32--Gehalt 21,96 g/l, Cl--Gehalt 0,71 g/l 
 
Nr. 2, T = 35°C, p = 30 bar, Ausgangslösung: 19,61 g/l Na2CO3, 0,99 g/l Cl- 
 
Permeatvolumen, 
[ml] 
Zeit, [min] CO32- im 
Permeat, [g/l] 
Cl- im  
Permeat, [g/l] 
51 7,97 5,83 1,22 
101 8,20 6,27 1,19 
151 8,43 6,69 1,17 
201 8,70 7,20 1,13 
251 8,93 7,86 1,10 
301 9,32 8,70 1,03 
351 9,62 9,84 0,97 
401 10,07 11,67 0,90 
Konzentrat, 98 ml: CO32--Gehalt 21,27 g/l, Cl--Gehalt 0,67 g/l 
 
Nr. 3, T = 35°C, p = 30 bar, Ausgangslösung: 20,14 g/l Na2CO3, 0,99 g/l Cl- 
 
Permeatvolumen, 
[ml] 
Zeit, [min] CO32- im 
Permeat, [g/l] 
Cl- im  
Permeat, [g/l] 
50 8,77 5,46 1,29 
100 9,05 5,79 1,28 
150 9,52 6,24 1,21 
200 9,75 6,78 1,17 
251 9,63 7,38 1,10 
301 10,30 8,40 1,06 
351 11,25 8,81 0,99 
401 11,95 12,10 0,92 
Konzentrat, 96 ml: CO32--Gehalt 23,88 g/l, Cl--Gehalt 0,64 g/l 
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Membran: Nadir NF-PES-10, T = 50°C, p = 30 bar, Ausgangslösung: 20,78 g/l Na2CO3, 1,03 g/l Cl- 
 
Permeatvolumen, 
[ml] 
Zeit, [min] CO32- im 
Permeat, [g/l] 
Cl- im  
Permeat, [g/l] 
55 3,72 6,30 1,24 
105 3,50 6,36 1,21 
155 3,58 7,00 1,21 
205 3,78 7,20 1,00 
255 3,98 7,80 1,13 
305 4,15 8,52 1,06 
357 4,67 9,72 0,99 
407 5,05 11,52 0,92 
Konzentrat, 93 ml: CO32--Gehalt 23,40 g/l, Cl--Gehalt 0,64 g/l 
 
Membran: Nadir NF-PES-10, T = 35°C, p = 20 bar, Ausgangslösung: 20,14 g/l Na2CO3, 1,03 g/l Cl- 
 
Permeatvolumen, 
[ml] 
Zeit, [min] CO32- im 
Permeat, [g/l] 
Cl- im Permeat, 
[g/l] 
50 7,23 6,66 1,28 
100 7,07 6,54 1,31 
150 7,23 7,00 1,24 
200 7,58 7,50 1,00 
250 7,88 8,28 1,13 
300 8,17 9,06 1,06 
350 8,73 10,32 0,99 
400 9,28 12,00 0,89 
Konzentrat, 90 ml: CO32--Gehalt 21,90 g/l, Cl--Gehalt 0,67 g/l 
 
Membran: Nadir NF-PES-10, T = 35°C, p = 30 bar, Ausgangslösung: 19,57 g/l Soda, 0,96 g/l Br-,  
 
Permeatvolumen, 
[ml] 
Zeit, [min] CO32- im 
Permeat, [g/l] 
Br- im  
Permeat, [g/l] 
52 4,05 6,36 1,28 
104 4,10 6,48 1,20 
154 4,12 6,90 1,20 
204 4,22 7,35 1,12 
254 4,40 8,04 1,04 
305 4,65 8,88 1,04 
355 4,75 10,08 0,88 
405 5,00 11,64 0,80 
Konzentrat, 91 ml: CO32--Gehalt 21,00 g/l, Br--Gehalt 0,64 g/l 
 
Membran: Nadir NF-PES-10, T = 35°C, p = 30 bar, Ausgangslösung: 19,63 g/l Soda, 1,00 g/l NO3- 
 
Permeatvolumen, 
[ml] 
Zeit, [min] CO32- im 
Permeat,  
[g/l] 
NO3- im  
Permeat, [g/l] 
50 5,50 5,64 1,40 
100 5,63 5,70 1,34 
150 5,80 6,12 1,29 
200 6,00 6,66 1,23 
250 6,23 7,41 1,18 
300 6,50 8,22 1,00 
350 6,83 9,54 0,92 
400 7,33 11,37 0,81 
Konzentrat, 95 ml: CO32--Gehalt 22,62 g/l, NO3--Gehalt 0,55 g/l 
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Membran: Nadir NF-PES-10, T = 35°C, p = 30 bar, Ausgangslösung: 19,61 g/l Na2CO3, 0,54 g/l F- 
 
Permeatvolumen, 
[ml] 
Zeit, [min] CO32- im 
Permeat, [g/l] 
F- im  
Permeat, [g/l] 
50 5,68 7,32 0,59 
100 5,72 7,26 0,57 
150 6,12 7,50 0,57 
200 6,17 7,86 0,59 
250 6,52 8,34 0,59 
300 6,50 8,94 0,57 
350 7,07 9,84 0,59 
400 7,17 11,04 0,54 
Konzentrat, 94 ml: CO32--Gehalt 19,08 g/l, F--Gehalt 0,50 g/l 
 
Membran: Nadir NF-PES-10, T = 35°C, p = 30 bar, Ausgangslösung: 20,52 g/l Na2SO4, 1,03 g/l Cl- 
 
Permeatvolumen, 
[ml] 
Zeit [min] SO42- im 
Permeat, [g/l] 
Cl- im  
Permeat, [g/l] 
50 5,07 8,62 1,21 
100 5,20 8,79 1,21 
150 5,43 9,26 1,15 
200 5,58 9,74 1,13 
250 5,77 10,48 1,12 
300 5,92 11,42 1,06 
350 6,15 12,69 0,99 
400 6,43 14,52 0,92 
Konzentrat, 94 ml: SO42--Gehalt 25,32 g/l, Cl--Gehalt 0,73 g/l 
 
Membran: Nadir NF-PES-10, T = 35°C, p = 30 bar, Ausgangslösung: 21,19 g/l Na2SO4, 1,04 g/l Br- 
 
Permeatvolumen, 
[ml] 
Zeit, [min] SO42- im 
Permeat, [g/l] 
Br- im  
Permeat, [g/l] 
50 5,40 8,08 1,21 
100 5,63 8,73 1,21 
150 5,88 9,30 1,17 
200 6,10 9,33 1,17 
251 6,42 9,90 1,10 
301 6,52 10,94 1,06 
351 6,82 12,16 0,99 
401 7,25 13,95 0,92 
Konzentrat, 90 ml: SO42--Gehalt 26,06 g/l, Br--Gehalt 0,64 g/l 
 
Membran: Nadir NF-PES-10, T = 35°C, p = 30 bar, Ausgangslösung: 20,53 g/l Na2SO4, 0,86 g/l 
NO3- 
 
Permeatvolumen, 
[ml] 
Zeit, [min] SO42- im 
Permeat, [g/l] 
NO3- im 
 Permeat, [g/l] 
50 5,78 8,67 1,01 
100 5,75 8,30 0,97 
150 6,03 8,58 1,05 
200 6,25 9,13 1,01 
250 6,48 9,81 0,93 
300 6,75 10,75 0,86 
350 7,08 11,82 0,83 
400 7,42 13,57 0,86 
Konzentrat, 95 ml: SO42--Gehalt 25,68 g/l, NO3--Gehalt 0,54 g/l 
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Membran: Nadir NF-PES-10, T = 35°C, p = 30 bar, Ausgangslösung: 20,03 g/l Na2SO4, 0,50 g/l F- 
 
Permeatvolumen, 
[ml] 
Zeit, [min] SO42- im 
Permeat, [g/l] 
F- im  
Permeat, [g/l] 
50 5,10 9,02 0,52 
120 7,77 8,90 0,54 
170 5,83 9,21 0,54 
220 5,92 9,63 0,52 
270 6,43 10,27 0,52 
320 6,55 11,12 0,52 
370 7,12 12,53 0,54 
420 7,48 14,67 0,52 
Konzentrat, 70 ml: SO42--Gehalt 27,16 g/l, NO3--Gehalt 0,44 g/l 
 
Versuch mit einer Mischlösung: Membran Nadir NF-PES-10, T = 35°C, p = 30 bar, 250 ml Permeat  
 
Gehalte im Feed, [mol/l] Gehalte im Permeat, [mol/l] Zeit, 
[min] 
CO32- im 
Feed, [g/l] Cl- Br- F- NO3- 
CO32- im 
Permeat, 
[g/l] 
Cl- Br- F- NO3- 
33,75 11,10 0,024 0,027 0,027 0,029 5,88 0,027 0,033 0,026 0,034 
 
 
